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I N T R O D U C C I O N 
Debido a la práctica de Ingenieros Químicos, es sobre enten-
dido que el diseño de complicadas piezas de equipo no ha sido 
enfocado directamente a las condiciones de operación dadas: 
No hay fórmula dentro de la cual nosotros podamos substituir 
las condiciones requeridas para dar explícitamente los co-
rrespondientes parámetros de diseño. 
El proceso de diseñar involucra: precisión, el cálculo de las 
condiciones que podrían ser realizadas en el equipo con la fi-
jación de parámetros de diseño a varios valores de ajuste y 
entonces seleccionar un punto Óptimo o deseable de parámetros 
para el diseño. 
Es el propósito del presente estudio el de representar median-
te métodos conocidos Cpxedicción) el comportamiento o desempe-
ño de reactores catalíticos continuos no-isotérmicos, no-adia-
báticos. Este trabajo trata de enfocar principalmente a un 
reactor catalítico empacado del tipo, intercambiador de calor, 
en el cual el principal requerimiento es que suficiente calor 
sea transferido para controlar la temperatura dentro de los 
límites permisibles. 
Un satisfactorio modelo es formulado para simular la operación 
de la sección radiante de un reformador primario. Las bases 
de este modelo toman en cuenta una seTie de ecuaciones que 
representan la variación de la conversión de una de las espe-
cies Teactantes, así como las variaciones de presión, tempera-
tura y composición de la mezcla gaseosa." 
Este trabajo está basado en los estudios realizados por M»H» 
Hyman*^ de la Universidad de California en Berkeley, así como 
en la aportación de los investigadores Moe J.M. y Gerhard E.R. 
cuyos manuscritos están reportados en el artículo "Simulate 
Methane Reformer Reactions". ^ 
Los datos referentes a la operación de un reformador fueron 
obtenidos de la industria "Phillips Petroleum Co.'s Avon Re-
finery Hydrogen Plant" cerca de Martinez California E.U.A. y 
están reportados en el articulo antes mencionado. 
Solo tres factores empíricos necesitaron ser evaluados de los 
datos de operación actual, de los cuales solo uno es signifi-
cativo si el modelo es aplicado a la resolución de problemas 
de diseño. Estos factores son: 1) una típica relación CQ2/CQ 
a la salida, 2) uná constante de proporcionalidad en la ex-
presión de la calda de presión y 3) un múltiplo para el coe-
ficiente de transferencia de calor» 
Las variaciones en la conversión y temperatura son moderada-
mente influenciadas por la presión y la relación vapoT/gas, 
solo ligeramente influenciadas por la temperatura de entrada 
de gas y fuertemente influenciadas por el perfil de tempera~ 
tura de Ja pared del tubo. 
El modelo desarrollado aquí puede ser mejorado cuando es apli-
cado a la simulación de grandes hornos. Diferentes grupos de 
tubos tendrán distintos perfiles de temperatura de pared; una 
computación podría ser hecha para cada banco de tubos y la 
conversión promediada. Un esquema de integración tan simple 
como el método de 4°orden de Runge-Kutta fué empleado. 
B A S E S D E L M O D E L C 
El horno del reformador contiene un ntímero de tubos colocados 
en paralelo en una sección radiante calentada, más otros equi-
pos localizados en la sección de convección para recobrar ca-
lor del flujo de gases de combustión. 
Nuestro objetivo en este estudio es encontrar las condiciones 
del proceso en las cuales el flujo de la mezcla vapor/gas pasa 
a través de los tubos de la sección radiante del reformador 
dadas ciertas condiciones de entrada. CFig. 1-) 
Los cálculos computacionales de la transferencia de calor de 
los quemadores a las paredes de los tubos en la sección ra-
diante del reformador no se contemplan aquí. Nuestra aproxi-
mación ha sido modelar solamentevia transferencia de calor 
desde las paredes de los tubos hacia la mezcla gaseosa flu-
yendo dentro de ellos, tomando en cuenta los cambios quími-
cos.\ 
En este estudio el perfil vertical de temperatura de la pared 
del tubo es tratado como una variable independiente,:donde 
todos los tubos reciben la alimentación de gas en paralelo, 
un modelo de un típico tubo es representativo para todos los 
tubos en el horno. 
Con la velocidad de flujo, temperatura, presión y composición 
de gases conocidas a la entrada del tubo empacado con catali-
zador de niquel en el reformador metano-vapor., nosotros desea-
mos encontrar la temperatura, presión y composición de la 
mezcla gaseosa como ésta baja por los tubos catalizadores en 
. estado estable. 
TEMPERATURA, PKESICN Y CCMPOSICRCN SON CALCULADOS PARA LA MEZCLA 
GASEOSA TAL Y CCMO ESTA ATRAVIEZA LOS TUBOS DENTRO DEL HORNO, 
Fifi. 1 
Las condiciones típicas de operación de la industria "Phillips 
Petroleum Co.'s Avon Refinery Hydrogen Plant" sen dadas en la 
tabla 1. Esta planta está diseñada para la producción de 50 
millones de pies cúbicos por dta de hidrógeno con una pureza 
del 95%. 
Como puede ser visto en la tabla 1, la razón de vapor a car-
bón en la alimentación es muy alta, mayor que 5 a 1. Esta ra-
zón está por arriba del mínimo requerido para prevenir la co-
quización del catalizador. 
Los catalizadores comerciales de los reformadores vapor-metano 
mantienen su actividad por años. El modelo desarrollado aquí, 
por consiguiente, no toma en cuenta ninguna coquizaci.On o "ba-
ja" en la actividad del catalizador. 
TABLA 1 
Condiciones Típicas de Operación de un Reformador 
(Avon Refinery Hydrogen Plant) 
Longitud de tubo, ft - - - - - - - - - - » " 40 
Diámetro interno de tubo, in - - 5 
Espesor de la pared de tubo, i.n - - > * - ^ - - >• 17/32 
Tamaño de partícula de anillos catalizadores, in - 5/8.X 5/8 X 3/16 
Velocidad de flujo másico, lb/hr ft2, superficial- 5476 
Número de Reynolds de partícula - - - ~ ... - - - 5000 
Presión de entrada, atm absolutas 14,30 
Presión de salida, atm absolutas - - - - - - - - - 12.20 
Temperatura de pared de tubos a la entrada, °F ... 130Q 
Temperatura de la mezcla gaseosa a la entrada, 687 
Temperatura de la pared de tubos a la; salida, 1700 
Temperatura de la mezcla gaseosa a la salida, °F - 146Q 
Carbón alimentado convertido, -. 91.70 
Composición en la alimentación I molar: 
84.07 
1.56 
- - - - 12.83 
- 0.61 
0.27 
- - - - 0.07 
- - - - 0.58 
La técnica de modelación usada aquí está basada en balances di-
ferenciales de masa y de calor. OtTas técnicas son posibles, 
así como aquellas que están basadas puramente en relaciones de 
equilibrio o asumiT aproximaciones al equilibrio, o un análi-
sis de regresión. 
Una deseable expresión cinética para la principal reacción fué 
encontrada en la literatura * habilitando el uso de la más pre-
cisa técnica de balance diferencial de masa. Para el balance 
calorífico, el perfil vertical de temperatura de pared de tubo 
es conocido. 
Es asumido que la alimentación de hidrocarburos más pesadQS que 
el metano sufre hidrocracking a metano en la éritrada. 
Los gradientes radiales y axiales dentro del tubo no fueron con-
siderados ya que se concluyó que éstos no son suficientemente 









DESCRIPCION DE UN REFORMADOR 
La unidad de reformación es un homo del tipo caja (paralelo-
gramo) dividido en tres grandes zonas o secciones (Fig. 2): 
a) Sección de radiación 
b) Sección de convección 
c) Caldera auxiliar 
En diseños modernos de reformadores, la sección de caldera auxi-
liar se encuentra integrada en la sección de convección. 
El reformador tiene como principal función generax el caudal de 
gases reductores (H2 y CQ principalmente) necesarios paxa pro-
cesos tales como síntesis de amoniaco o para el de reducción 
directa del tipo HYL, utilizando como materias primas para ellQ 
gas natural o cualquier otro hidrocarburo reformable Y agua eíl 
forma de vapor. Este se realiza a temperaturas muy* elevadas y 
en presencia de un. catalizador a base de niquela 
La composición de la mezcla gaseosa a la salida del reformador 
variará de acuerdo al tipo de hidrocarburo utilizado, presión, 
temperatura, relación vapor-carbón en la alimentación y el ti-
po de catalizador utilizado. 
a) Sección de Radiación. 
Es la parte en que se encuentran los tubos, catalizadores 
con sus cabezales colectores y los quemadores. E$t& cons-
tituida de placas de acero al carbón revestidas en su in-
terior con una capa de block y ladrillo aisalntes en las 
paredes y piso; el techo es de ladrillo refractario, cejnen-

to aislante y lana mineral. (Fig. 3.) 
Sobre el piso del horno existen túneles colectores de gases, 
de combustión, conectados a un tragante que une a esta sec-
ción con la sección de convección. 
En el techo del horno se encuentran localizados los quema-
dores, los cuales son verticales. Estos utilizan airé at-
mosférico Y como combustible utilizan gas natural o aceite 
combustible; están colocados en hileras convenientemente 
distribuidas a ambos lados de las hileras de los tubos ca-
talizadores para asegurar una óptima distribución del ca-
lor. 
Tubos Catalizadores 
Colocados en forma vertical y formando hileras dentro de 
la zona de radiación se encuentran los tubos catalizadores 
que contienen el catalizador en cuya presencia se efectúa 
la reacción de vapor y gas natural para obtener la mezcla 
de gases reductores. Estos tubos son de un diámetro cuyo 
valor puede oscilar entre las 3 y 5 pulgadas y de un mate-
rial a base de incoloy C25I cromo, 201 níquel). Cada uno 
de los tubos se conecta a los cabezales distribuidores de 
la mezcla por medio de un tubo de conexión de expansión, 
CFig. 4.) 
Los tubos catalizadores se encuentran suspendidos de la es-> 
tructura CFig. 5 y 6) de dos en dos por medio de unos yugos 
conectados a un soporte de resorte y los cabezales inferio-
res de cada hilera de tubos llevan soldadas una guías, 
ésto con el objeto de que tanto los tubos como los cabeza-
les sufran de una manera normal sus dilataciones, y contrac-
ciones sin deformarse. (Pi'gs» 7, 8, 9, 10 y llv).. 
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El catalizador que se encuentra dentro década uno de los 
tubos puede ser obtenido en forma de anillos de 3/8" X 5/8" 
X 3/16", 5/8" X 5/8" X 3/16", 3/4" X 3/4" X 3/16" y 1/2" X 
3/4" X 3/16". Este catalizador es de Óxido de níquel sobre 
un soporte refractario de calcio y aluminio. 
Este tipo de catalizador promueve la reacción entre vapor 
de agua e hidrocarburos de bajo peso molecular tales como 
gas natural, gases de refinería, gas L.J?. o dióxido de car-
bono a temepTatUTas por encima de 530°C. 
El catalizador cuando es puesto en uso es rápidamente redu-
cido el óxido de níquel a niquel elemental, el catalizador 
no es pirofórico y puede ser sujeto a tratamiento variado 
durante un arranque inicial sin temor de afectar su activi-
dad o propiedades físicas. No soporta cambios bruscos de 
temperatura que produzcan choques térmicos pero puede tra-
bajar a temperaturas de 1300°C y a cambios de operación de un 
rango máximo de 92°C/hora CÓsto recomendado por el fabri— 
cante). 
La actividad del catalizador se ve disminuida por la, pre-
sencia de sulfuros en la corriente de gas natural alimen-
tado al punto de mezcla, pero al removerlos la actividad 
del catalizador retorna. 
El comportamiento de catalizadores de este tipo está es-
trechamente relacionado con el equipo en que,son usados. 
El rendimiento o velocidad de espació en reactores tubula-
res está muy relacionado con el diámetro de los tubos y la 
temperatura de pared de los mismos, ésto es a la cantidad 
de calor que puede seT transferid^ en la zona de radiación.. 
La velocidad de espacio o especial se refiere a las unida-
des de volumen de hidrógeno producido poT unidad de volun)en 
del catalizador asumiendo reacción completa del hidrocarbu-
ro con vapor para obtener gases reductores. 
Datos referentes al catalizador-
1) Composición química: 
Ni 1= 12 - 2.0% 
A1203 V 8Q a 86% 
CaO = 0.1% . 
MgO * 1.5% . 
2) propiedades físicas; 
Densidad de masa ^ 75 t 2 lb/ft3 
Esfuerzo- a la compresión = 9Q íhs, 
2 
Area superficial . 5 a 15 m /gr.TO. 
Volumen del poro * 0.2 a 0.3 c, /gr.nu 
3) Factores que afectan la actividad del catalizador*« 
- Contenido de azufre en el gas natural» 
- Número de paros y arranques del reformador» 
- Contenido de hidrocarburos pesados. 
Cámara de Efluentes 
Este es. el nombre que se.le dá al colector general de los 
gases reductores producidos en el reformador, se encuentra 
fuera de la caja de la zona de radiación 7 en su parte in-
ferior. Est§ conectada a cada uno de los cabezales i.nfe.-' 
riores de los tubos catalizadores. (Figs. 12 13,)_ 
s\2 A.C. 
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La cámara de efluentes está revestida en su interior de con-
creto aislante y ladrillo refractario, y en el exterior está 
envuelta en una camisa por la que circula agua paxa su en-
friamiento. Está conectada a un cambiador de calor por uno 
de sus extremos y tiene una brida ciega por el otro extremo» 
La temepratura del gas reductor a la salida de la cámara de 
efluentes depende del diseño o tipo de reformador» 
Zona de Convección. 
Tiene por objeto aprovechar el calor residual de los gases 
de combustión del reformador y de la caldera auxiliar. Es 
de placas de acero, de forma rectangular y revestida de 
concreto aislante; en ella se encuentran alojados una serie 
de paquetes de tubos para diferentes funciones y que pueden 
estar colocados en forma ascendente '(según el diseño o tipo 
de reformador) de la siguiente manera (Fig. 14) : 
1) Precalentador de la mezcla. 
2) Sobrecalentador de vapor. 
3) Caldera principal. 
4) Precalentador de agua. 
5) Abanico para el tiro de gases. 
6) Chimenea. 
Caldera Auxiliar. 
Tiene como función producir vapor a partir de agua tratada 
que viene del domo (envolvente cilindrico de acero cuya fun-
ción es almacenar agua y vapor, es decir; es-el punto de 
partida del vapor a la planta y agua tratada pata la caldera 
auxiliar, caldera principal y cambiador de calor posterioT 
a la cámara de efluentes)» 

La caldera auxiliar está formada de paredes a base de pla-
cas de acero y revestidas interiormente de ladrillo refrac-
tario. Tiene una serie de quemadores colocados en forma 
horizontal para mantener una temperatura promedio de 650°C. 
CFig. 2.) 
En muchos tipos de reformadores la caldera auxiliar no exis-
te como una sección independiente en el reformador, sino 
que ésta viene ocupando un lugar determinado en la zona de 
convección (por lo general éstQ ocurre en reformadores de 
muy alta producción de gases reductores). 
Cambiador de Calor. 
El cambiador de calor del reformador es la primera etapa de 
enfriamiento del gas reductor. Este enfriamiento se efectúa 
pox el intercambio de calor entre los flujos de gas reduc-
tor y agua. La alimentación de agua al cambiador de calor 
es por gravedad y viene del domo almacén localizado en la 
parte más alta del reformador. (Fig. 2.) 
Este cambiador de calor se comporta a su vez como un gene-
rador de vapor, ésto debido a que el agua utilizada para 
enfriar el gas reductor es regresada al domo y es pasado a 
través de un sobrecalentador localizado en la zona de con-
vección para hacerlo vapor recalentado y alimentarlo en se 
guida a equipos, y al punto de mezcla. 
E S T E Q U r O M E T R I A 
Cualquier par de las siguientes cuatro reacciones reversibles 
se tomarán en cuenta para la estequiometría en la reformación 
vapor-metano: 
A) CH4 + H20 = CO + 3H2 (endotérmica) 
B) CR4 + 2H20 b C02 + 4H2 Cendotérmica) 
c) co + H2O = c o 2 + a 2 (exotérmica) 
D) C02 + CH4 « 2CQ + 2H2 (endotérmica) 
El calor neto de reacción puede ser calculado por la propia 
aplicación de cua.lqui.er par*» 
Las reacciones A y C son comunmente empleadas para sa&.ex lo que 
ocurre. Afcers y Camp3 concluyeron que las reacciones A y B de^ 
ben ser el actual mecanismo cinético. Moe y Gerbard^ conten^ 
dieron que las: reacciones B y D deben seT el mecanismo cinético 
actual. Mientras la elección de ecuaciones es importante cuan-
do tratamos con relaciones cinéticas-, cualquier par de las — 
ecuaciones dadas pueden ser seleccionadas, cuaiído tratamos con 
relaciones de equilibrio-
A&ora, si nosotros dejamos ser a "X" igual a la fracción de mo-
les de metano convertida, entonces las siguientes ecuaciones, 
dan el número de moles de cada componente presente en la mezcla 
de reacción por mol de metano alimentado.. 
Caso 1. 
Tomando en cuenta las reacciones A y tenemos: 
A) CH4 + H20 = CO + 3H2 
B) CH4 + 2H20 = C02 + 4H2 
X • Fracción de moles de metano convertidos en 
Y • Fracción de moles de C02 producidos en "B" 
' (CH4) = . (CH4) - X - i(C02) 
(H2O) = S/C - X - 2(CO2) 
(C02) - íco2) 
(H2) - (H2) + 3X + 4CC02) 
(CO) = X 
(N2) « (N2) ¿ 1 o 
S CH- + (HO + (N?) + s/c + 2X + 2 (C02) 4 0 2 0 2 0 - ' 1 
s - . \ + 2x + :2CCO2) 
Caso 2. 
Tomando en cuenta las reacciones A y1 t, ieaeno; 
A) CH4 + H 20 « CO + 3H2 
C) CO + H2o = co2 + H 2 
X * Fracción de moles de metano convertidos e n "A"« 
X = Fracción de moles de dióxido de carbpno producidos 
en "C" 
(CH4) = (CH4)q - X 
(H20) - S/C ~ X - (C02) 
(H2) = ; (H.2) + 3X + (CQ2) 
(CO) = X - (C02) 
(N2) = (N2) 
l Q 
(C02) - (C02) 
S = CCH4) + (H,) + CN2) + 5/C + 2X 4 Q L 0 ¿ 0 
S = ^ + 2X (2) 
Caso 3. 
Tomando en cuenta las reacciones A y D, tenernos 
A) CH4 + H2Q = C0 + 3H2 
D) C02 + CH4 = 2C0 + 2R2 
X «= Fracción de moles de mentano convertidos en "A'1 
Y • Fracción de moles de CO producidos en "D" 
(CHJ - (CH.) - X - 0.5Y 
0 
(H2O) - S/c - X 
(HO) --(H,) + 3X-+ Y 
2 0 
(CO) " X + Y 
(COO - (C02) - 0.5Y 1 0 
(N2) = (N2) 
S * (CHJ +• (H?) + (C07) + S/C + 2 X + Y + 4 0 ¿ 0 0 , ' Z 0 
ahora, como la rxn "D" no es factible debido a que (CQ?) * 0, ' Q entonces: 
S ^ . \ + 2X P I 
Caso 4. 
Tomando en cuenta a las reacciones "B" y "C",. tenemos; 
A) CH4 + 2H20 = C02 + 4H2 
C) CO + H20 = C02 + H 2 - Rxn no factible (no bay CO en 
la alimentación) 
X = Fracción de moles de metano convertido en "BM. 
Y = Fracción de moles de dióxido de carbono producidos en 
(CH4) - (CH4)q - X 
(H20) = s/c - 2X - Y 
(H2) = ( R 2 \ + 4X + X • 
(C02) - X + Y 
(CO) = (CO)q - Y 
(N2) = (N2)q 
s - (;CH4)O + CH2)q + (CQ)0 + CN2)q + s / c + 2X 
ahora, como la rxn ."C" no es factible debido a que CCQ)Q 
entonces: 
S « \ + 2X 
Caso 5. 
Tomando en cuenta a las reacciones "R" y "D", tenemos: 
B) CH4 + 2H20 = C02 + 4H2 
D) C02 + CH4 - 2C0 + 2H2 
X = Fracción de moles de metano convertidos en "R" 
Y - Fracción de moles de CO2 convertidos en "DM 
(CH4) = (CH4) - X - Y 4 4 Q 
(H20) - S/C - 2X 
(H2) - (H2DO + 4X + 2Y 
(C02) = X - Y 
(CO) = 2Y 
(N2) = (N2) 
S = (CH,) + (H?) + (N?) + S/C + 2X + 2Y a 0 1 0 O ' 
S = k 2 + 2X + 2Y C5) 
Caso 6. 
Tomando en cuenta las reacciones "C" y "D" tenemos: 
C) CO + H20 = C02 + H2 arabas reacciones no son 
factibles debido a falta de 
D) C02 + CH4 = 2C0 + 2H2 CO y C02 en la alimentación 
X = Fracción de moles de CH4 convertidos en "Dn 
Y = Fracción de moles de CO convertidos'en "C" 
(CH4) = cch4) - X 
(H20) = S/C - Y 
(Hn) = (H,) + 2X + Y ¿ 2 0 
(C02) = Y - X 
CCO) = 2X - Y 
O M « . CN2) ¿ ¿ 0 
s = (CH4) + CH2) + CN2) + S/ C + 4 o L o 1 o 
2X 
S = ka + 2X (>) 
Para el desarrollo de este modelo se 'tomará en cuenta el caso 
no. 2 en el cual el término conteniendo a "X" toma en cuenta 
la presencia de H2, CO y C02 formados. 
Como la base de este modelo es por mol de metano alimentado 
(CR^)^ es 1. El término S/q es la relación o razón vapor-carbón 
en la alimentación, o moles iniciales de vapor por mol de me-
tano. (H2) son los moles iniciales de hidrógeno ajustados por 
la siguiente ecuación: 
CH2) = (H2)» - (H2)" (7) 1 o 1 o 
donde (H2)q s o n l°s moles de hidrógeno producidos a las condi-
ciones de presión y- temperatura del precalentador en la sección 
de convección del reformador y CH2)" representa a la cantidad 
de moles de hidrógeno consumidos durante el craqueo de hidro-
carburos pesados, lo cual es asumido que ocurre exactamente a 
la entrada de los tubos del reformador. 
Los moles de hidrógeno iniciales pueden ser negativos, lo cual 
no presenta un problema computacional y son encontrados tomando 
én cuenta la estequiometria del llamado "hydrocracking": 
C2H6 + H2 = . 2CH4 . 
C3Hg + 2R2 = 3CH4 
Ó cKH2K+2 + CK-lOHj = KCR4 
o o o (H2)" = zCK C8) 
todas 
K > 1 
Las reacciones de craquee son exotérmicas y es tomada en cuenta 
la elevación de la temperatura a la entrada 
NCH4 - *CK4 + » W 
^CH. = Flujo molar de CH4 total inicial a la entrada de los 4 tubos del reformador. 
o 
n" • Flujo molar de CH4 inicial sin tomar en cuenta los mo-
les producidos por las reacciones de craqueo. 
a * Flujo molar de CK4 producido por las reacciones de 
craqueo. 
Para el presente caso se conoce el valOT de "G11 en ^ 
mediante el cual podremos conocer los moles de hidrocarburos 
pesados. 
X r „ . G * Ib mol de C ^ hr. 
^ G = Ib mol de C-^ Hg 
C3H.g * " KrT 
Xp u „ I b mol de C¿H-. a l4h1Q • G = YtFT 
ahora, mediante la estequiometría de craqueo tenemos: 
V c f y • G)C2H6 + ( x ^ . G)H2 * 2GXCzH . G)CH4 
C V 8 . G)C3H8 + . « H j = 30CC3, 
ex CKH2K+2 * G ) C A K + 2 + C K " 1 ) C V 2 K + 2 
KCXr tt . G)CH4 K 2K+2 H 
de lo cual se concluye que; 





„ , "CKH2K+2 
NfH = ^CH + ^CK)CXc H - 6 ) 4 4 . , K2K+2 toda 
K> 1 
CRACKING DE HIDROCARBUROS 
El flujo de gas natuxal alimentado al reformador contiene una 
mezcla de hidrocarburos más pesados que el metano. 
La mezcla de gases de alimentación es generalmente precalentada 
dentro del rango de temperatura de 675°F a 1QQG°F< El meca-
nismo asumido en este desarrollo, el cual toma en cuenta la de-
saparición, de hidrocarubors pesados, es el siguiente; 
i 
1. El hidrógeno comienza a formarse inmediatamente a partir de 
la reacción de metano con vapor de agua. 
2. Los hidrocarburos más pesados que el metano sufren un cra~ 
queo para formar metano. 
3. Una simplificación adicional asumida es que el craqueo- de 
hidrocarburos pesados toma lugar instantáneamente en la en-
trada de ios tubos del reformador. 
4. Debido a que es asumido el "hydrocracking'' de hidrocarburos 
pesados a metano, este metano formado más el metano origi-
nalmente en la alimentación es llamado para efectos de este 
trabajo "metano equivalente de la alimentación" y se calcu-
la como sigue, 
alimentación: n^ moles de CH4 por hora 
n2 moles de C2K6 por hora 
n3 moles de C3Hg por hora -
1 
xirr moles de C ^ K + 2 por hora 
equivalente • ZK ij^ CU) 
toda K 
BALANCE DE MATERIA 
Con el propósito de aplicar las relaciones estequiométricas 
obtenidas anteriormente, debemos encontrar la fracción de mo-
les de metano convertidos "XM y los moles de dióxido de car-






N(H4 Z + AZ 
Partiendo de la ecuación puntual de masa: 
3Ci 
31 
+ V Ni = Ri (12) 
Ni. = Ci. ui flujo molar relativo a coordenadas estacionarias (13) 
Ji * Ci(ui-u)flujo molar relativo a ama velocidad promedio (14) 
Ci ui = Ji +.CÎU (.15) 
Ni * Ji + Ciu Ji • . flujo difusivo (16) 
Ciu • flujo convectivo 
Flujo difusivo. 
Por un lado hay que considerar a ciértas partículas del fluido 
que pueden alcanzar a otras, por otro lado háy> que considerar 
a las partículas que — d e n atrasar. 
Fluj o convectivo. 
Todas las partículas del fluido se mueven en una. sola direc-
ción QC, Y, Z 6 0] pero como un conjunto, también se le llama 
"Bulk flow". 
• 
Ahora, de la ley de Fick? 
Ji * -Dv.Ci .(171 
Ni * Citj-Dy.Ci C18) 
regresando a la ecuación puntual de masa tenemos; 
•íSk + vNi - Ri 
at 
vNi —- v- CCiu) - y. CDyCi) 
fí^* v-Cdu) - v-CDvCi) «-.Ri C2Q1 
en coordenadas cilindricas; 
(Ciu) =• CCju¿) + i X'xciue) + ^  (ciuz> 
de la ley-de Fick: 
Ji i - DvCi 
y usando el término VJi eh coordenadas cilindricas; 
vJi ^ V. C-DvCi) C22-1 
y í (posición) 
VJi = -Dv2Ci C23). 
- v a . - B rl - . D _1 ^ c i [24) 
~~ r a r ar az r 
o6o aCi + c c l u l 0 + i l c c t u 0 ) + c c J f25) 
at ar r ae az ' 
- Dr _a_ ^açi) . De Ü c i . D a!çi = R c + R a 
•r 3r ar r a e az 
Ecuación, general de balance de materia. 
Consideraciones : 
1. Considerando un fluido incompresible de la ecuación de con-
tinuidad: 
^ + V.CPU) - 0 
at 
— + pV.o + \3. Vp - 0 
n 
«= O, p « cte, V.u « 0 
v. CCiu) = CìV. o + u. VCì 
V.CCiu) - . u.VCi 
2. Considerar válida la ley de Fick; 
Ji - -D V .Ci 
3. Nulos componentes, en 6. 
4. Se asume nula velocidad en la dirección "r"; ur " 
5. Estado estable. 
6. No hay reacción heterogenea. 
7. ,Analizando el término de disperción radial (para verifica: 
si es comparativamente despreciable en relación al. flujo 
convectivo). 
Existe una relación de la forma.: 
T)r — ~«Pe,m. Dr - Difusividad radial 
D D - Difusividad molecular 
ionde toma los siguientes valores: 
— - « - — Pe,m = número de peclet molecular 
6Q 3 
con este rango dado de "a" podemos estimar el valor máximo 
de la dispersión radial. 
ahora» empleando Órdenes de magnitud tenemos; 
r ar 3x Ro 
empleando e E fracción de espacio hueco y asumiendo clue 
Dr - - D Pe,m. 
3 
ac u7 — * flujo convectivo 2 3Z . * 
Y 1 C A Q F C ) 
¿ 3Z - L 
Dr a frtCj < c 
r &r ar Ro 
Comparando con el flujo convectivo 
e J_ ( x 12) 1 D Pe »m CE 
r ar ar < . 3 Ro 
e u^ ¿C e — 
3Z L 
Pera = uz d p dp - diámetro de partícula 
D 
e Dr 9 r^Gs 1 D Pe,m C € — Cr—) 
r "9r 3r < 3 Ro 7 
u2 ac _ D pe,m c e 
az dp 
e £1 JL (r JC3 
521. 5 (I) f^) CÍE.) . (26) 
e u. — 3 Ro Ro 
Z SZ 
cuando ésto se asume existe dispersión radial nula con 
respecto al flujo convectivo. 
El término que me define dispersión radial déspreciablees 
el de CRo/dp) cuyo valor debe oscilar entre 2 y 4. 
o°o cuando 2 í C—) - 4 se asegura dispersión [27) 
dp 
radial nula. 
8. Analizando el término de dispersión axial Cpara verificar 
si es comparativamente despreciable en relación al flujo 
convectivo). 
\ « ^ C28) 
3Z2 Z 3Z 
empleando órdenes demagnitud: 
= 0 (-) 
3Z L 
to se lee, "la 
sz 
aC C és la — es de un orden de magnitud de C—) 
4 • o C V az " L 




U2L dado que Pe,a • * número de peclet axial (29) 
Dz 
o sea, — — << 1 
Pe, a 
6 Pe,a 1 condición necesaria para dispersión (30) 
axial nula. 
Nota: Para Re - 30 el Pe,a toma valores casi constantes 
(Pe Re.sh), pero ésto no necesariamente me dice 
que el término de dispersión axial sea despreciable 
Para estos casos hay que considerar otras variables 
medibles. 
En términos de parámetros medibles: 
Pe,a » 1 
>> 1 
multiplicando y dividiendo por D (difusividad mole-
cular) 
u_L D 
-L. . _ » i 
Dz D 
multiplicando y dividiendo por dp (diámetro de par-
tícula) 
u L D dp 
— . — » 1 
D, D dp 
arreglando tenemos: 
u dp D L 
. — . — >> 1 caso de lecho empacado 
D D_ dp 
Pe, • no. de peclet molecular » -Üz^ E- 6 defi-
D 
nido mejor Pe, « —z ^P e 
• m D Cl-e) 
£Pe_) (—)"(—) » 1 (31) 
M dp 
de esta ecuación, el término que me dará una re-
lación mayor que la unidad es el de (L/dp) 
(—) » 1 (32) 
dp 
condición necesaria para la dispersión axial nula 
cuando Pe - 1 0 
Por lo tanto, nuestra ecuación general del balance 
de materia nos queda de lá siguiente forma: 
u . -Re C " C o" C o X (33) 
3Z -de = +Co dx 
u Co — = Re (34) 2 dz 
u Co = flujo convectivo (=) l b (35) 
hr ft 
« Co = ( N c H4 } i ^ Ib mol ( 3 6 ) 
Ain hr ft 
o°o CNcH4^r dxi = R c 
Ain dz 
C-xCH4) Ain 
d 2 " CNqj )r 
Si consideramos que el término de dispersión axial no es des-
preciable, la ecuación general del balance de materia se re-
duce a la siguiente expresión: 
¿Ci . D ¿ C i = _Rc (39) 
2 
2 
-u Co — + D Co = -Re 
2 dz z dz 
y Co — - C o D ^ Í = Re C40) 2 dz 2 dzZ 
„ . . Ib mol u Co = fluí o convectivo = n 
2 hr. ft? 
^ C H ^ I Ib mol y = a = y 
zCo Ain hr. f t ¿ 
(Nr„ >_ dXi P Y. d2Xi CH4 1 D . R c C 4 1 ) Ain dz RTo dz 
P Y, d2Xi CNrrj ) T dXi 
RTo dz Ain dz 
, 2 , 
RTo dz Ain dz CHt 
Condiciones de borde: 
1) X ^ = 0 a Z = 0 
2) — = 0 a Z * L 
dz 
(42) 
BALANCE DE ENERGIA 
Teorema: 
La velocidad del cambio de la energía interna y cinética de un 
cuerpo es igual a la velocidad a la cual un trabajo es hecho 
sobre el cuerpo por fuerzás superficiales y fuerzas gravita-
cionales más la velocidad a la cual se transmite energía al 
cuerpo. 
cambio de energía cambio de trabajo por fuerzas 
interna y cinética 55 superficiales actuando en el 
cuerpo 
cambio de trabajo por cambio de transmisión 
+ fuerzas gravitacionales + de energía interna 
actuando en el cuerpo al cuerpo 
cambio de absorción de 
+ energía química/electro-
magnética por el cuerpo 
nota: — = volumen especifico 
2- í p(U+i u2)dv - f T.u.ndA+ f p g . o d v -
DtJ 2 1 : . - J - -
um(t) ** Am(t) ° um(t) 
T q.ndA + I $dv (43) ^Am(t) J um(t) 
Aplicand^p la forma especial del teorema de transporte de Rey 
nolds: 
IL fpSdv - C pí* 
D T J - J D T 
dv (44) 
um(t) um(t) 
— (Ü + ¿ 02)dv (45) f" p cu + — u2)dv = f P L ( í a 0 
Dt J 2 Dt 2 
um(t) ^ym(t) 
y el teorema de la divergencia: 
\ T.u.ndA = fy.T.udv (46) 
^Am (t) JxímCt) 
f q.ndA = f 
ñmf^ -^  wm 
qdv (47) 
A (t) om(t) 
volviendo a la ecuación general del balance tenemos: 
r D 1 2 
^ujn(t) 
Para un volumen muy .pequeño, el integrando es igual a cero: 
( p — (fl+- ü 2) - V*T. u - pg.y + v.q -$)dv = 0 (48) 
Dt 2 -
pJL (u + i U2) - -V.q + V.T.u + pg.u + $ [49) 
Dt 2 - " - ; - ~ - „ 
Ecuación de energía total 
De la ecuación de momento: 
P — - pg + V.T [50) 
Dt - : 
Haciendo el producto punto con u: 
D u pu. — • pu.g + o.V.T C51) 
- Dt ~ - - - ; 
Puede demostrarse que: 
Dy D rl 2. rc9x pu. — = p — C- w ) C 5 Z J 
- Dt Dt 2 
y V.T.o *= u.V.T + Vu:T [53) 
D "l 2 
P — C— U ) * pu.g + V.T.u - Vu:T (54) 
Dt 2 - . - ; - -- ; 
Ecuación de energía mecánica 
Restando la ecuación de energía mecánica a la de energía total 
tenemos: * 
= - v.q + Vu:T + $ C55) 
Dt - ~ z 
Ecuación de energía térmica 
[forma de energía interna) 
donde el tensor Esfuerzo T • -PU + T 
de forma que: Vu: T * ?u:(-PU + x) 
VU: T - P(v.U) 
T • tensor viscoso de esfuerzo 
U • tensor unitario 
en forma escalar: Tij • -Pffij + xij 
de 55, tenemos: 
O T)T] 
° ° p — = -V.q + Vu: t - P(v.u) + $ 
Dt ~ - ~~ ~ 
dado que U - H - P/p 
Para conversión a forma entálpica, diferenciamos 
du = dH + ^  dp - i dP 
P P 
sustituyendo (60) en (58) tenemos: 
pDR + P Dg. _ DP ^ + V o. T _ pfy.y) + $ 
Dt p Dt Dt - - ~~ : 
De la ecuación continuidad: 
+ P(v.u) = o 
Dt 
* 1 Dfi. Ó v«u * tl 
~ - p Dt 
sustituyendo en (61) tenemos: 
o — - -v-q + Vu: t + — + $ 
Dt - - * Dt 
Ecuación de energía térmica (forma entálpica) 
como H «= H(T,P) C65) 
aft ' - c-S) ¿t * C^) dp C66) 
aT ?p 
Entalpia en función de temperatura y presión. 
Pero de la termodinámica sabemos: 
Á C P C671 
3T 
(¿ÍL) = í - T CiV} „ 1 _ T(_jí/P) ^ J i i C68) 
aP 3T p ' p • 9T . P P 9T 
ahora, si. p * — Coeficiente de expansión térmicaC69) 
p ST 
de (68) tenemos: 
A 
C—3 - - C1-6T) (7<0 9P p 
Aplicando derivación con respecto a Mt" (tiempo) en; (66)_ y-
sust. (67) 71 (70) obtenemos; 
2* = Cp 21 + I (1 - b T) C7D: 
Dt Dt p - Dt 
Por sustitución de (71) en Q64):. 
PCp 21. + fa _ fXj DP = y.q + Vd:t + 2L + » 
Dt Dt -- : Dt 
Ó pCp 21. = + V u; T + g T 2L + $ C72) 
- 'Dt Dt 
Ecuación de energía térmica 
(para el cambio de temperatura) 
Consideraciones: 
1) Cambio nulo de energia electromagnética: 
2) Presión general del sistema constante:. 
• - o 
Dt 
3) Generación nula de calor debido a esfuerzo de corte: 
Vu: T = 0 
| - : 
La ecuación (72) se reduce a la forma: 
pCp 21 + v.q - 0 (73) 
Dt 
considerando calor absorbido o emitido por reacción química: 
IR " «c + "a C 7 4 ] 
donde qc = calor debido a la reacción química 
q • calor añadido al sistema a 
DT pCp — + V.q = qc + qfl C75) 
Dt - - a 
Recurriendo a la relación consitutiva determinada por la ley 
de FOURIER: -
q » -k.vT PaTa un sistema anisotrópico (76) 
q = -k.vT Para un sistema isotrópico (77) 
v.q » V. (-k.tfT) C78) 
Expresando en coordenadas cilindricas: 
2 
v.q - . - V.Oc.VT) - - C C r i l ) + 0 ^ 0 
~ ~ - - r s x a r r s e 
+ K C — ) ) C79) 
: 2 " 3z 
nota: k = tensor de conductividad térmica 
tt 
k = conductividad térmica 
Sustituyendo C79) en (75) tenemos: 
pcp— - ** — (r—) - C-^) - k z c 4 ) = 1c + % C8Q) •Dt r 3r 3r r 36 3z 
4) Por definición de derivada material: 
EL = ¿I + ü.v.T (81) 
Dt at - -
y en coordenadas cilindricas: 
£1 = Ü + o P i I + " M ¿ I + u il (82) 
Dt 3t 3r r se Z3z 
sustituyendo (82) en (80) tenemos: 
3T . 3T A ue 3T . 3T Kr 3 r 3T. K6 ,3ZT\ — + u — + + (r—) j t — p 
31 3r r 3r 3z r 3r 3r r 36 
2 
. K2 O2-J) = Ss- + Sa^ (83) 
3 2 pCp pCp 
Ecuación general de "balance 
de energía 
kz K = Difusividad térmica en "z" 
2 pCp 
Kq = Ü - Difusividad térmica en "e" pCp 
kr K ® Difusividad térmica en "x" 
r PCp 
qc « C"¿H R) Calor por reacción química 
qa • (hA AT) Calor absorbido o emitido por el sistema 
Consideraciones: 
1. Estado estable 
2 1 = o 
H 
2. ur » 0 
3. Variaciones nulas de temperatura en dirección angular 
II * 0 Kfi = 0 
4. Considerando nulos mezclados axial y radial 
Kz = 0 Kr = 0 
La ecuación general se reduce a: 
u II = SQH.Rn) + hA A.T C 8 4 ) 
2 3Z PCp pCpAindz 
'¿I S(-AH) (R) + hA ¿T 
dz P Cp pCpAindz 
= z(-¿H)(R) + hA ¿T 
dz pu Cp 
G Cp(=) BTU 
hr ft' 
puzCpA.ndz 






_ lb mol 
hr 
dT = Z(-¿H) (R) (Ain) + h* DdZCTvr-T)Ain 
dz Nt Cp Nt Cp Aindz 
dT s -Il(-AH) (R) (Ain) + h-riD(Tw-T) 
dz Nt Cp Nt Cp 
(85) 
En forma análoga al balance de materia; si consideramos que la 
difusividad térmica axial no es despreciable, la ecuación ge-
neral del balance de energia se reduce a la siguiente expresión: 
u il - K Òr = + 
2 az 2 az pCp • pCp C 8 6 ) 
0 il - ÌL. *2t = ^(¿H.Rc) + hA¿T 
2 az pCp 8Z2 pCp pCp Aindz 
dT _ kz_ d2T ^ ¿Ha RA + ¿Hc Re + h^d dzCTV-T) 
Uz dz pCp dz2 p Cp pCp pCp A-ndz 
dT _ kz d2T = ¿HA RA + ¿HC RE + HIRD dz(Tw-T) 
dz pu2Cp dz puzCp Puz Cp pozCp Aindz 
pu2 = G (=) G Cp - ÍÍI- Cp = B T U 2 2 hr ftz Ain hr ftZ F 
Ü - kz Ain d2T = ¿HA RA Ain + ¿Hc Re Ain + h^d dz(Tw-T)Ain 
dz Nt Cp dz7 Nt Cp Nt Cp Nt Cp Aindz 
NT - (NCH4)IS 
¿H¿ RA Ain + AHC Re Ain + hüdCTw-T)^  
CNcH4)rs Cjr CNCH4)XS CP (NCH4) jS Cp 
¿HA ÍNcH4)r Ain dXCH4 , 
(NCH4)iS Cp Ain dz 
AHC Ain dCC02) + hnd CTw-T) 
CNCH4) Cp dz (NCH^jS Cp 
AHa dXcH4 + AHr Ain d(C02) + 




1) T = To a Z = 0 





(NCH4)IS Cp dz' 
dT 
dz 
kz Ain d2T 
CNCH4)jS Cp dz' 
dT 
dz 
a-i _ KZ Ain d2T 
CNQ^JS Cp dz' 
CALCULO DEL COEFICIENTE DE TRANSFERENCIA DE CALOR 
Una vez que una planta-refinería de hidrógeno es diseñada y 
construida, la meta de operación para cualquier velocidad de 
producción dada es usualmente maximizar pureza. Casi inva-
riablemnte la transferencia de calor a la mezcla gaseosa den-
tro del tubo llega a ser crítica. Dos importantes resisten-
cias a la transferencia de calor deben ser consideradas: una 
adyacente a la pared del tubo, la otra en la cama de catali-
zador. 
Altas resistencias en la cama de catalizador causan gradien-
tes de temperatura radiales. Para el presente, gradientes 
radiales y también efectos de la reacción química sobre la 
transferencia de calor son despreciados aquí. 
El modelo unidimensional usa un "coeficiente físico" global de 
transferencia de calor, hin, encontrado por la siguiente corre-
lación por Reek4: 
hinCDp/k.f) = 2.58CRep)1/3CPr)1/3 + G.094CRe?)°-8CPr)°'4 C88) 
Demostración. 
Existe aún más incertidumbre en la estimación del coeficiente 
de transferencia de calor en la pared del tubo que eri la es-
timación de la conductividad térmica efectiva en la cania de 
catalizador. La principal dificultad encontrada al efectuar 
mediciones depende de una extrapolación de un perfil de tem-
peraturas en la pared o en la determinación de la resistencia 
a la transferencia de calor encontrada tanto en la pared del 
tubo como dentro de la cama empacada de catalizador (resisten-
cia global a la transferencia de calor). 
Mediante la analogía de Chilton y Colburn se obtiene la si-
guiente expresión: 
straed S c 2 / 3 = i!í_JE£á Sc2/3 = J D - - l/2£ - K*e) (89) 
Re Se 
stmed P r 2 / 3 = P r 2 / 3 = JH = 1 / 2 £ " ¥ C R e ) W Cpuxp 
JH = JD = *(Re) = aReb (91) 
El propio exponenete para ser usado sobre la velocidad de flu-
jo para obtener la variación del coeficiente de transferencia 
de calor ha sido reportado como 0.33 (Coberly y Marshall)^, 
0.47 (Campbell y Huntington)6, 0.50 y 0.77 (Hanratty)7, 0,75 
8 9 (Aerov y Umnik) y 1.00 (Quinton y Storrow) . 
Thoenes y Kramers*0 han presentado yna precisa discusión de 
transferencia de masa desde una partícula del empacado hacia 
el fluido, la cual puede ser transformada en un tratado de 
transferencia de calor por substitución de los números de Nus-
selt y Prandtl por los números de Sherwood y Schmidt. Estos 
autores sugirieron usar tres términos para representar las 
contribuciones asociadas con conducción en flujo laminar, con-
ducción de Eddy y conducción de Stagnant. : La expresión paxa 
la transferencia de calor que ellos recomendaron para el flujo 
a través de ductos circulares empacados con esferas normales 
es: 
Nu = 2.42 Re 1 / 3Pr 1 / 3 + 0.129 Re0'8Pr°*4 + 1.4 .Re0*2 (;92) 
Esta expresión da una muy precisa representación de la línea 
interrumpida recomendada por Hougen y Wat son para un empacado 
Tandom. CFig. 15.) 
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C0EFICIBITE EE TRANSFERENCIA DE CALOR 
SR 
La figura 15 muestra mediciones experimentales de Tur en compa-
rasen con la fórmula de Thoenes-Kramers. Como debe ser espe-
rado para diferentes condiciones el coeficiente de transferen-
cia de calor para el empacado, es- mayor que el de la pared. 
Una rasonable aproximación puede ser obtenida tomando él coe-
ficiente para la pared como un multiplo (constante) del coefi-
ciente para el empacado. Una adicional aproximación involu-
crando una caida en el término para la conducción stagnant, es 
admisible si el número de Reynolds es restringido a ser mayor 
que 40. La expresión simplificada para el número de Nusselt 
es: 
Nu = 3.22Re1/3Pr1/3 + 0.117Re°* 8Pr°*4 (;93) 
y con un factor de 0.8 para tomar en cuenta la diferencia en-
tre la transferencia a una partícula y a la pared, el coefi-
ciente de transferencia de calor en la pared llega a ser: 
hw = (Kf/dp)(2.58Re1/3Pr1/5 + 0.Q94Re°-8Pr°*4) C88) 
Hanratty apuntó que existe evidencia que la transferencia de 
calor a la pared es diferente cuando el empacado son partícu-
las esféricas o cilindricas. 
Esta correlación (ec'n 88) incluye un factor el cual toma en 
cuenta la resistencia adyacente a la pared. Las unidades de 
2 
hin son BTU/(h.r., °F ft ) basado sobre él área interna de la 
pared del tubo. Esta correlación dió rasonables resultados 
cuando fué probada contra datos de planta piloto con cataliza-2 doT peletizado, reportado por Moe y Gerhard . 
Para partículas de catalizador en forma de anillos como los 
usados: en la unidad comercial simulada aquí, el coeficiente de 
transferencia de calor fué aproximadamente un 40% del valor 
calculado por la ecuación (88). Este valor es predecible si 
se considera la fracción hueca de los anillos Cía conductivi-
dad térmica es más grande en el catalizador sólido que en las 
regiones huecas). 
El coeficiente de transferencia de calor "efectivo" es algunas 
veces mayor que el "coeficiente físico de transferencia de ca-
lor" si. éste último es influenciado por reacciones químicas en 
fase gaseosa dentro de la cama de catalizador. Este efecto de 
la reacción química sobre el coeficiente de transferencia de 
calor ha sido correlacionado para mezclas binarias homogéneas 
por Brian**. Cuando el criterio de Brian** fué aplicado a este 
problema de multicomponentes, solo un ligero efecto de la reac-
ción química fué encontrado. 
El'coeficiente de transferencia de calor "efectivo" será di-
ferente de hin calculado por la ecuación (88) si gradientes 
radiales de temperatura son significativos en la sección trans-
versal del tubo. Como quiera que sea Beskov reportó que 
para un reformador tubular de metano propiamente diseñado, el 
cambio de temperatura con el radio es muy pequeño. Su trabajo 
indicó que un diseño el cual permitiera gradientes radiales 
podría resultar en imprácticas condiciones de operación, 
hinCDp/kf) = 0.40(2.SSOte.)1/3^)1^ + O.Q94Qte )°:i8(Pr)Q*4 C.94) 
VELOCIDAD DE REFORMACION DE METANO 
Varias expresiones cinéticas para la reformación de metano con 
vapor han sido propuestas,. las cuales pueden dar CTch4). 
Akers y Camp3, por ejemplo, encontraron que la velocidad era 
igual a KpCH4> 
2 
La expresión propuesta por Moe y Gerhard , quienes basaron sus 
resultados sobre corridas experimentales a altas presiones en 
diseños modernos de reformadores, es aplicada aquí. También 
estos experimentos fueron corridos a temperaturas la mayoTÍa 
de las cuales estuvieron dentro del rango de operación de re-
formadores comerciales, en una planta piloto semejante reen-
samblada de equipo comercial. 
2 
La expresión de velocidad; encontrada por Moe y Gerhard para la 
reacción "B", puede ser representada como sigue, con las pre-
siones parciales expresadas en atmósferas. 
rCH4 " k2(K2PCH4PHzO 7 PH/CO^ ( 9 5 ) 
Las unidades son pies cúbicos estandar de metano convertido 
por hora por pie cúbico de catalizador (bulle) por Tazón molar 
de metano a la alimentación total. Entonces e s constan-
te de velocidad específica de la reacción "B". 
k? = e x p C ^ Ü _ 7.912) (96) 
T+460 
con unidades de atmósferas cuadradas, K^ es la constante de 
equilibrio para la reacción "B", y es igual al producto de las 
is tan tes de equilibrio de las reacciones "A" y "C" ó 
Donde K^ y K^ han sido tubuladas como funciones de la tempera-
tura. 
Por lo tanto fué más conveniente encontrar el producto K^K^ 
que encontrar K2 directamente. 
KA - PC0PH2 K2 = PC02PH2 K3 = PCO?PH2 
PCH4PH20 PCH 4 PH 20 PC0PH20 
3 4 
K2 = ^.KJ = PCOPH2 ^ PC02PH2 = PC02PH2 
PCH4PH20 PC0PH20 PCH 4 PH 20 
(97) 
Alternativamente, las constantes de equilibrio pueden ser de-
terminadas a partir de calores de formación publicados por el 
Bureau nacional de estándares. 
K- = exp("49455 + 30.707), atm2 - C98) 
1 T+460 
K = exp(8240 - 4.33), abajo de 1,100°F (99) 
* T+460 
K =. exp(7551'24 - 3.765), a 6 arriba de 1,10Q°F C10Q) 
T + 460 
Las presiones parciales son encontradas como sigue (con unida-
des en atmósferas). 
_ = (CH4) P (H?O) P PCH4 ^ T ^ * F PH.20 * * s 
= - Í M p T) = ' M 2 I p H-2 — ' P PC0 2 G * 
sustituyendo los valores de las presiones parciales tenemos: 
XCH4 - k 2 CK2 ISJÜ . P . CH20l! . *P2 
.IS22Í.. P«. sm1. P ) (101) 
s4 s 
r c H 4 . J a £ (K2[CH4)CH20)2 - Í M V 0 2 I . p2 ) (102) 
2 3 Moe y Gerhard arbitrariamente fijan el término P igual a 1.0 
con el fin de correlacionar datos tomados a presiones arriba 
de la atmosférica para dar: 
*CH4 = H CK2(CH4)CH20)2- C H ^ Y ° 2 ) p 2 ) C103) s s 
Comportamiento de gas ideal es asumido para las presiones mo-
deradas y altas temperaturas involucradas. 
CONCENTRACION DEL DIOXIDO DE CARBONO 
Si Xa velocidad de la reacción "D" fuera conocida, un balance 
de masa para el C02 podría ser desarrollado en forma similar 2 
que el balance de metano. Moe y Gerbard aparentemente no de" 
sarrollaron o desconocieron de una expresión cinética de ve-
locidad para la reacción "D". En su lugar ellos propusieron 
la relación empírica de CCQ2)/CC0) como sigue: 
(CP2) = S/g (Xequil - X ) + ^ 0 2 ) ) C 1 0 4) 
CCO) C CCO2)/(C0) ) equil Xequil (£0) equil 
donde el suscrito "equil" denota el valor que la variable po' 
dría tener Si todas las concentraciones fueran las de equili^ 
brio a la temperatura y presión de la mezcla gaseosa. Tam-
bién S/g es la relación vapor/gas a la entrada. 
Pruebas de este modelo desarrollado indicaron que la conyer^ 
sión de metano y la temperatura de la mezcla gaseosa no son 
muy sensitivas a los valores usados por la concentración de 
co2. 
Un método adicional simple para encontrar la concentración áe 
CO2 es actualmente empleado en el modelo desarrollado aquí. 
La razón CC02/(C0) fué encontrada desde la ecuación (1Q4) 
cerca de la entrada a las condiciones de una corrida piloto 
de esta planta química. El valor de esta razón a la salida 
fué encontrado directamente del análisis de efluentes de una 
prueba piloto. La concentración de CO2 fué tomada proporcio-
nal a la conversión de metano. 
El factor de proporcionalidad varió aproximadamente 20 por 
ciento de la entrada a la salida. Así, que, como una aproxi-
nación, el factor fué tomado como una función lineal de la 
distancia: 
(C07) - (a - b — ) X [105) zT 
Con el fin de aplicar la ecuación del balance de energía di-
rectamente, ambas para la reacción "B" y una expresión de 
velocidad paTa la reacción "D", son necesarias. Como quiera 2 
que sea, Moe y Gerhard concluyeron que las velocidades- rela-
tivas netas (en el sentido de los productos) de las reacciones 
"B" y rtD" son de tal manera que la velocidad neta (en el sen-
tido de productos) de la ecuación "B" por si sola representa 
la velocidad neta de la conversión de metano. 
Por consiguiente (por estequiometría y por calores de forma-
ción) , es conveniente aplicar el calor de formación para la 
reacción "A" para tomar en cuenta la conversión de metano y 
aplicar el calor de la formación de la reacción "CV para to-
mar en cuenta la formación de C02. 
^CCO^) es fácilmente obtenida de la ecuación (105) dando: 
dz 
AÍCO¿I . Ca „ b _L)(¿2L) - x (106) 
dz ZT dz 2j 
El último término de la ecuación (106) es despreciable compa-
rado al primero. Para esta planta productora deiltidrógeno en 
cuestión se encontraron los siguientes valores para las cons-
tantes "a" y "h". 
a = 0.666 
b = 0.100 
ahora, la ecuación del balance de energía es como sigue: 
dT = £ (-AH.R)(Ain) + M (Tw-T) 
dz NT Cp Nt Cp 
Nt - (NCH4)rS 
dT _ ¿HA (NcH4)r Ain dx AHc Ain d(C02) nDh (Tw-T) 
dz S (Nch4)I Cp Ain dz S Cp Ain dz CNcH4)rS 5p 
(108) 
dT = ¿HA dX + ¿Hr d(C02) + TrDh (TV-T) ( 1 0 9 ) 
dz S Cp dz S Cp dz CNcH^J;5 Cp 
CALCULO DE LA CAIDA DE PRESION 
Un gran número de investigaciones han propuesto correlacio-
nes para encontrar la caída de presión de un gas fluyendo a 
través de una cama empacada. La que usaremos para nuestro 
desarrollo es la propuesta por Ergun^3. 
dP . . c150 (1-Q , 1 - 7 5 J J_ ^ ¿ 1 1 0 ) 
dz Re_ P Dp e 
Demostración. 
Consideramos el flujo laminar en estado estacionario de un flu-
ido de densidad constante "p" en un tubo "muy largo" de longi-
tud L y radio R. Se especifica que el tubo sea muy largo para 
suponer que no existen efectos finales; es decir, que se va a 
ignorar el hecho de que a la entrada y a la salida el flujo no 
será necesariamente paralelo a la superficie del tubo. 
Eligiendo como sistema una envoltura cilindrica de espesor ¿X 
y longitud "L" enumeraremos las distintas contribuciones al ba-
lance de cantidad de movimiento en la dirección "Z". 
velocidad de entrada de cantida 
de movimiento a través de la su 
perficie cilindrica situada en 
"r". 
velocidad de salida de cantidad 
de movimiento a través de la su 
perficie cilindrica situada en 
r + ¿r-
(2*rL V ) / r 
(2*rL V z V r + » 
velocidad de entrada de cantidad 
de movimiento a través de la su-
perficie anular situada en 2, • 0 
velocidad de salida de cantidad 
de movimiento a través de la su-
perficie anular situada en z=L 
fuerza de gravedad que actúa so-
bre la envoltura cilindrica 
fuerza de presión que actúa so-
bre la superficie anular situa-
da en z • 0 
fuerza de presión que actúa so-
bre la superficie anular situa-
da en z e L 
Hay que tener en cuenta que la."entrada" y "salida" se toman 
en la dirección positiva de los ejes. 
Sumando las contribuciones al balance de cantidad de movi-
miento se obtiene: 
(2nrLTr2)/r - C2*rLTrz)/r + ^ + ( ^ r A T p ^ 2 ) ^ . 0 
-(2Trrfcrp*22)/2 M L + C2irrAxLpg) + 2irrAr(P0 - P L) = 0 C1H) 
como se supone que el fluido es incompresible, u2 es la misma 
para z * 0 y z • L, y por lo tanto, los términos tercero Y 
cuarto se anulan entre si. Dividiendo la ecuación (111) por 
(2nr¿r U2)(PU2)/z . 0 
(2*r BT « 2)Cp Ü 2) / z E L 
( 2 n r Ar L ) p g 
(2TITAT)PO 
-(2itrA.í)PL 
C Í K r T " / r " + 'r + + í . C P ° " P l ) = ° C 1 1 2 ) 
ahora, tomando el límite cuando ¿r tiende a cero queda: 
lim CTT ) , A - (TT )/r Pn - PT 
C r Z / T A r 2 ) - C -C-2 1) + P g) r (113) 
Ar L 
El primer miembro de la ecuación anterior es por definición la 
derivada primera y por lo tanto la ecuación (113) puede escri-
birse como sigue: 
— Ctt ) •= fo " Fl) r (114) 
dr T Z L 
en la que P = p - Pgz. Ahora la ec'n (114) puede integrarse 
para obtener: 
Ttz = CPo ' PT-)r + íl (115) r z 2L r 
La constante C^ tiene que ser cero si la densidad de flujo de 
cantidad de movimiento no es infinita para r = 0. La distri-
bución de la densidad de flujo de cantidad de movimiento es 
por consiguiente: 
T » = í E á S r L ) r a i « 
La ley de Newton de la viscosidad para este caso es: 
duz 
Substituyendo este valor de T en la ecuación (116), se 
obtiene para la velocidad la siguiente ecuación diferencial: 
Ü L - - CP" " PT')r (118) 
dr 2vh 
Integrando se llega a la siguier+ía 
uz = " CP<? ' PL)r2 + C, (119) 
4yL 
teniendo en cuenta la condición límite de que uz es cero para 
r « R, se obtiene para la constante C2 el valor: 
C, = CPP - PT|)R2 C L 2 0 ) 
¿ 4yL 
La distribución de velocidad es por lo tanto: 
„ = CPn - P ü r 2 + CPO - PL)R2 
Z 4pL 4yL 
= (pp ' pl)r2 (i - í i y j (i2i) 
4YL 
Una vez que se conoce el perfil de velocidad pueden calcularse 
fácilmente las siguientes magnitudes: 
i) La velocidad máxima o , tiene lugar para r * 0 y su zroax 
valor es: 
W - ( P V L P T V ( 1 2 2> 4yL 
ii) La velocidad media <v>z , se calcula sumando todas las ve-
locidades én una sección transversal y dividiendo por el 
área de dicha sección: x 
, v . . ü ^ a i 
Jo Jo rdrde 8 wL ; 
f o U j o K U2 r d r d e • X o T C P p W . ¿ ^ » ) T a x 
4uL R 
. f Cpn ~ PfJ CR2 - r2)rdr - f 2* fR(R2r-r3)dr 
J° 4ML 4 M L JO JO 
' C 2 r t C — ~ —)de * C P 0 - P T I ) R ! C 2 ¥ ) 
. 4ML 2 4 4VL 4 
CPo -
8uL 
j . ' - p ^ . ' - j ; 2 ^ « = R 2H. 
2. 2 
> , CPn - ?T.)R4Y/SUL <u2> R TT 
> » CPfi ~ P¡;3"R2. (124) 
z 8PL 
ENTRADA JE CANTIDAD DB 
MOVIMIENTO DEBIDA AL FLUJO 
Ahora, considerando que el lecho de relleno es un tubo de sec-
ción muy- complicada cuyo radio hidráulico es Rh. Por defini-
ción: 
2 
« _ Sección disponible para el flujo _ - £ fl25) Kh 27rR 2 Perímetro mojado 
Volumen disponible para el flujo 
Superficie mojada total 
r7olumen de huecos-v 
^Volumen del lechoJ _ 
' r S up e r f i'c'ie m o j a d a -i 
^Volumen del iecHoJ 
La magnitud "a" está relacionada con la < superficie especi-
fica > "a0M (superficie total de lás partículas/volumen de 
las partículas), mediante la expresión: 
a = a u (1- e) (126) 
La magnitud a^ se utiliza a su vez para definir el diámetro 
medio de la partícula Dp 
Dp = 6/a0 (127) 
Finalmente observe que el valor medio de la velocidad en los 
intersticios <u>, no es de gran interés para el Ingeniero pero, 
en cambio, sí lo es la velocidad superficial uQ; estas dos ve-
locidades están relacionadas por la siguiente ecuación: 
uo " <u>e C128) 
K. 
Por lo tanto sustituyendo la ecuación (125) en la C*24) tene-
mos: 
_ (Po - PL)(2Rh)2 <« > - « 
8 yL 
< „ CP0 - H W . • (129) 
2pL 
Ahora sustituyendo la ecuación (128) en la (129) tenemos* 
„ = CPn - PJ.3RT,2 . CPp - PL)Cf)2 , „ CPo P p c 3 U_ • fc • £ w 2yL 2pL 2uLa 
u = (Po • pL)e3 = (Po ~ P D e 3 
0 2yL a u 2 (1-e)2 « 6 / ^ 7 ( 1 7 ] 
y = CPo - PL)DP2 £3 . (Po - PL) # Dp2 ^ c3 
0 2L (36y) ' (1-e)2 L * 2(36p) * (l-e)Z 
. CP, • PL) . D ¿ _ B 
0 L 2C36y) (1-e) 
Para el flujo laminar, la suposición del radió hidráulico medio 
conduce generalmente a caudales demasiado grandes para un de-
terminado gradiente de presión; por lo tanto, debido a esta su-
posición, es de esperar que el segundo miembro de la ecuación 
(130) debiera ser algo más pequeño. Una segunda suposición que 
está implícita en la anterior deducción es que la longitud del 
camino que recorre el fluido a través del lecho es "L"; es de-
cir, la misma longitud de la columna de relleno. 
En la realidad el fluido atraviesa un camino muy tortuoso cuya 
longitud puede ser incluso doble de 1. Según ésto, es de es-
perar que de nuevo deba disminuir el segundo miembro de la ec'n 
(130). 
Las medidas experimentales indican que la fórmula téórica se 
mejora si el 2 del denominador del segundo miembro se substi-
tuye por un valor comprendido entre 4 y 5. Mediante el aná-
lisis de una gran cantidad de datos se ha obtenido el valor 
25/6, que es el que se acepta aquí. Introduciendo este valor 
en la ec'n (130) se obtiene: 
u = CPq -- PL) C 1 3 1 ) 
L 150y U - O 
La ecuación (131) es la de Blake-Kozeny. Este resultado es, 
generalmente, satisfactorio para fracciones de huecos inferio-
res a 0.5 y es válida solamente para la región laminar que 
viene dada por 
cDe_g¿) -i < 1 Q (;132) 
Siendo G0 - poo> obsérvese que la ecuación de Blake-Kozeny 
corresponde a un factor de fricción para el lecho de: 
2 
f = ( Cl-|) ) 75_ ( 1 3 3 ) 
e Dp G0/u 
Puede repetirse exactamente el mismo tratamiento para el flu-
jo altamente turbulento en columnas de relleno. Partiendo de 
la definición del factor de fricción para el flujo en un tubo 
circular; sin embargo, se observa que para el flujo altamente 
turbulento en tubos con una apreciable rugosidad, el factor de 
fricción es una función exclusiva de la rugosidad. Admitiendo 
que todos los lechos de relleno tienen una rugosidad caracte-
rística semejante, se puede utilizar un factor de fricción 
tínico "fo" para el flujo turbulento. 
Siguiendo un procedimiento similar se hacen las siguientes sus-
tituciones en la ecuación de Fanning que muestra explícitamente 
como se calcula el factor "f" a partir de datos experimentales: 
f = l C-H P° " ? L) Ec'n de Fanning (134) 
4 L 1 p<u>2 
•7 
< v > = V e » D = 4Rh> Rh = e/a> a = au(.l-e), 
Dp = 6/au 
ésto conduce a los siguientes resultados;: 
Pa-^Ji = 1 . 1 „<„>2 . 4íq _ = 6fp . i- ; i Pu 0 2 . i -
L D 2 Dp 2 e 
Los datos experimentales indican que 6 f0 * 3.50, con lo <lue 
se obtiene: 
•Pn - PT. « 3.50 A- i pu02 (135) 
L Dp 2 e 
que es la ecuación de Burke-Plummer, válida para : 
(Dp G0/n)(l-e) * >1000, Este resultado corresponde aun factor 
de fricción que viene dado por: 
f = 0.875 1 (136) 
Se puede observar que la dependencia de "e" es diferente que 
paTa el flujo laminar. 
Sumando la ecuación de Blake-Kozeny para el flujo laminar y la 
de Burke-Pluraraer para el turbulento, se obtiene: 
Pn - PL = 150uuo (1 -e)2 + 1.75 P U n 2 (1 -e) ^ ^ 
L DpZ Dp e 3 
Esta ecuación puede expresarse^ en función de grupos adimensio-
nales: 
( CPo - ) (;5E.)(¿_) = 150 C1 ~ e ) + 1.75 (138) 
Go L 1-e (Dp G0/y) 
Esta es la ecuación de Ergun que se ha utilizado con éxito para 
gases, tomando para la densidad del gas .la media aritmética de 
los valores a las presiones extremas. Obsérvese que para ele-
vadas velocidades de flujo, el primer término del segundo miem-
bro desaparece y la ecuación se transforma en la de Burke-
Plummer. A bajas velocidades de flujo, el que desaparece en 
cambio es ;el"segundo término y se obtiene la ecuación de Blake-
Kozeny. 
De la ecuación (138) tenemos: 
( P o - PL) - ( 1 5 0 C 1" g ) + 1.75) (£üÍ) (J^) (1-^) 
Dp Go/v p Dp e 
derivando esta ecuación con respecto a "z" 
. dP = (i50 ( i - Q + 1 7 5 ) ( G a i j ^ j ( i ^ j 
dz Rep p Dp e 
dP . . c150 (1 -e) ^  l j ? 5 ) ( G £ ¿ k J _ k 1 _ Z . ) ( 1 1 0 ) 
dz Rep P Dp e 
como para este caso en particular la planta opera con número 
de Reynolds muy grandes (Re - 5000) tenemos: 
dP = . (150 C1 -«) + 1 - 7 S ) (Goljci) ( l ^ l j 
dz Rep p Dp e 
2 
¿P = - (constante) (Í2-) (139) 
dz p 
La constante fué evaluada para esta planta en particular: 
constante ' « 3 X 10"10 atm/lb (140) 
Demostración. 
& (~) (1. 75) C ^ - j ) 
dz p * c 
c1 - °-1S5) 
dz hr ft lhm ft (0.175)° 
» 
— (-) 269.38776 - 1 ^ % 
d* hr ft 
^ .(-) 269.38776 1 hr' , 
dz hr ft¿ C3600 seg) 
^ («) 2.078693 X 10'5 •• 1* 4 6 8 7 X 
d z seg ft ^ lbm ^  
seg ft 
^ (=) 3.0528 X10" 1 0 Sí» 
dz ft 
cte = 3. 0528 X 10 1 0 c * 0.175 
Deducción de la Ec*n de Fanning a Paxtir de la Definición de 
Factor de Fricción 
Vamos a considerar el flujo estacionario de un fluido de densi-
dad constante dentro de un conducto recto de sección uniforme. 
El fluido ejercerá sobre las superficies sólidas una fuerza nF" 
que puede desdoblarse en dos: "Ffi" la fuerza que éfercería el f ^ 
fluido aunque estuviese en reposo y "Ffc" la fuerza adicional 
relacionada con el comportamiento cinético del fluido. En este 
sistema "F^" tiene la misma dirección que la velocidad media <u> 
en la conducción. El valor de la fuerza "Ffc" puede expresarse 
arbitrariamente como el producto de un área característica MA"> 
una energía cinética característica por unidad de volumen "K'V 
y un número adimensional nfH denominado factor de fricción: 
Fk * AKf (.141) 
Obsérvese que la ecuación anterior no es una ley de mecánica 
de fluidos sino una definición de "f"; es evidente que paxa un 
determinado sistema de flujo "f" no está definido mientras no 
se especifiquen "A" y "Kn. Esta definición resulta útil por-
que el número adimensional "f" puede expresarse mediante una 
función relativamente sencilla del número de Reynolds y la for-
ma del sistema. 
Para nuesto caso en particular de flujo en un dúcto circular, 
generalmente se toma paTa "A" la superficie mojada y para "K" 
la magnitud de 1/2 p<u> . por lo tanto para tubos circulares 
de radio "R" y longitud "LM, Mf" está definido por: 
Fv = C2TTRLK- P<u>2)f (142) 
2 
Generalmente la magnitud que se mide no es F^ sino la caida de 
presión Po - Pl y diferencia de altura ho - h-L* Aplicando 
ahora un balance de fuerza al fluido entre 0 y L en la direc-
ción de flujo> cuando éste está totalmente desarrollado se ob-
tiene : 
Fk = . C CPo - PL) + PG(ho - HL) > R 2 
F k - (Po - P L ) C 1 4 3 ) 
/ 
igualando las ecuaciones 142 y 143 tenemos: 
(2*RL)(i P<u>2)f = (P0 - Pi>R 2 2 
haciendo D = 2R, se obtiene: 
Dn 2 UDL)CÍ p<u>2)f = (P0 ' PL?TT(-) 
2 2 
* Po - PLi ec'n de Fanning para el fisd-j 
' V 7 7 T 7 cálculo del factor de fricción ^ A 4 Ii y p<\j> 
FIG. 16 
SECCION DE UNA TUBERIA PARA EL TRATAMIENTO DE ANALISIS DIMENSIONAL 
CALCULO DE LOS CALORES DE REACCION A 25°C 
\ 
Estos pueden ser obtenidos aplicando la ley de Hess de suma de 
calores de reacción: 
(A) CH4(g) + H20(g-j - CO^g) + 3H2Cg) (endotérmica) 
HzCg) + 1 / 2 °2Cg) = H2°Cg) ^ f " - 5 7» 8 0 0 cal/gr mol 
2H 2 ( g ) + = CH4(g) ^ f " -17,890 cal/gr mol 
1/2 02^) + C ( s ) = C0(g) AHf = -26,420 cal/gr mol 
Aplicando la ley de Hess tenemos: 
H2°Cg) = H2Cg) + 1 / 2 °2Cg) ¿ H = 57,800 cal/gr mol 
CH 4 C g ) - 2H2(g) + C( s) á H = 1 7> 8 9 0 caV&r wol 
1/2 0 2 ^ + C ^ - COCg3 = -26,420 cal/gr mol 
CH4Cg) + H 2 )Cg) = C0Cg) + 3íl2Cg) 
AflR25°C = 4 9» 2 7 0 
¿H77Of = 88,615 BTU/lb mol 
(C) COCg) + H 20 C g ) - C0 2 C g ) + a 2 C g ) (exotérmica) 
1/2 02^g) + C j = C0Cg) ¿Hf » -26,420 cal/.gr mol 
H2(g:) + 1/2 02 C g ) - H2°(g) mf " -57,800 cal/gr mol 
°2Cfi) + CCs) - C°2Cg) ^ f = -94,050 cal/gr mol 
Aplicando la ley de Hess tenemos: 
C0Cg) * 1 / 2 °2(g) + CCs) ^ = 26,420 cal/gr mol 
H2°Cg) = H2Cg) + 1 / 2 °2Cg) £ H " 57,600 cal/gr mol 
°2(g) + C(s) K G°2Cg) m = ~ 9 4> 0 5 0 mol 
C V + H 2°c g) = C02cg) + H2CgD 
fiHK25°C = " 9> 8 3 0 m o 1 
AH77of - -17,680 BTU/lb mol 
CALCULO DE LOS CALORES DE REACCION A CUALQUIER TEMPERATURA 
Usando las capacidades caloríficas de cada gas involucrado, 
podemos calcular la capacidad calorífica de la mezcla gaseosa 
a presión constante como una función de la temperatura . 
(Tabla No. 2) 
Cp (=) Cal/gr mol °K 
Cp «= Cp VAP A + Cp VAP BT + Cp VAP CT2 + Cp VAP DT3 (144) 
A B C D 
1 CH4 4.598 1.245X10"* 2.860X10"° -2.703XlG~y 
2 H2O 7.701 4.595X10'4 2.521X1Q"6 -0.859X10"9 
3 C02 4.728 1.754X10"2 -1.338X1G~5 4.097X10"9 
4 CO 7.373 -0.307X1Q"2 6.662X10"6 -3.037X10~9 
5 H2 6.483 2.215X10"
3 -3.298X10~6 1.826X10~9 
Tabla No. 2 
Capacidades Caloríficas como Función de la Temperatura 
Demostración. 
Cal = 1 BTU = a Cal 
gr mol °K Ib mol °F gr mol °C 
BTU 1 Cal 2.205 Ib mol (59.9-58.1)°F 
Ib mol °F 3.9658X10'3BTU 1000 gr mol (15.5-14.5)°C 
I . Q Q Q - C A L 
gr mol °C 
Por definición de Caloría: Es la cantidad de calor que hay que 
aplicar a un [gramo o gramo mol) de 
agua CH2O) para elevar su temperatu-
ra un grado centígrado Cde 14.5 a 
15.5°C). 
CA) CH4Cg) + H 20 C g ) = C0Cg) + 3H2Cg) 
fT AH « AH° + \ ACp dT 
^ A " mA + ^o TCtCA4+B4T+C4T2-D4T3) + 3CA5+B5T+C5T2+D5T3)) 
- CCA1+E1T+C1T2+D1T3)+CA2+B2T+C2T2+D2T3)))dT 
:AHA " % + j[o TCCA4+3A5-A1-A2) + CB4+3B5-B1-B2)T+CC4+3C5 
-Ca-C2)T2+C-D4+3D5-Da-D2)T3)dT 




CO C0Cg) + H 20 C g ) * C02Cg) + H 2 C g ) 
AH ¿H° + \ 0 ACpdT X. 
AHC = AH® + r r r k tT> rp2'T% 
T . 
O (CCA3+E3T+C3TÍ,+D5T0)+CA5+B5T+C5T¿+D5TJ)) 




mc B ^ c + CA3+A5-A4-A2)CT-298)+CB3+B5-B4-B2)Ct2"|^2) ^ 
CALCULO DE LA VISCOSIDAD DE LA MEZCLA GASEOSA 
La viscosidad de la mezcla gaseosa puede ser obtenida a partir 
del tratado de Chapman-Enskog, utilizando los potenciales de 
Lennard-Jones (Tabla No. 3). 
n = viscosidad, pp 1 poise • 1X10 Cp • 1X10 pp 
M = peso molecular 1 pp = lX10~6p IXIO"6,^* ViU b v X 
T * temperatura, °K 
o • diámetro de la esfera, A° 
k * constante de Boltzmann's 
e energía caracteristica 
ñu = colisión integral 
CA° e/k,°K M 
CH4 3.758 148.6Q 16 
H20 2.641 809.10 18 
C02 3.941 195.20 44 
CO 3.690 91.70 28 
*2 2.827 59.70 2 
Tabla No. 3 
Potenciales de Lennard-Jones para viscosidad 
Una vez obtenida la viscosidad en unidades c-g-s, hay que en-
contrar un factor de conversión para cambiar al sistema inglés: 
gr 2.205 Ib s 30.48 qn 
cm-seg 1000 gr 1- ft 
0.06720 l b s 
ft-se'g 
0.06720 3 6 0 0 s eS - 241.92 
ft-seg hx ft-hx 
cra-seg 
241.92 lbs _ 
ft-hr 
Chapman-Enskog theo'ry: 
- • 2 6-6 9 S • w. 





A « 1.16145 
C « Q.52487 D * 0.77320 
B * 0.14874 
E * 2.16178 F * 
C149) 
2.43787 
Con este método se calcula la viscosidad de cada componente de 
la mezcla gaseosa. La viscosidad de la mezcla gaseosa se cal-
cula de la siguiente manera: 
nmezcla = SniYi C15Q1 
YV = composición del componente "i" en la mezcla gaseosa 
O "7 
CALCULO DEL DIAMETRO EQUIVALENTE DE PARTICULA Dp 
Dp = 6 X Volumen de partícula (151) 
superficie total de la partícula 
dimensiones de los anillos catalizadores = 5/8 X 5/8 X 3/16 en 
pulgadas 
vo amen de partícula = TrLCR2-r2)=0) C5/8) CC— ) 2 ' C — ) 2) 
16 16 
- JL)=O.1227 in3 
8 256 256 
superficie total de la partícula = irDL * O ) (5/8) (5/8) 
- 1,2271 in2 
Dp . 6_X 0.1227 = Q > 6 Q i ^ J ^ J l Dp = q.q5 f t 
1.2271 12 i.n 
verificando con otra ecuación: 
Dp r c c radio del cilindro (152) • \|2rcLc + 2rc: 
Lc = longitud del cilindro 
Dp = ^(2) (3/16) (5/8) + 2 (3/16)2 = 0.2343 + 0.07031 
= ^ 30461 
Dp = 0.5519 in*±2 Dp = ' 0.046 ft 
Resultados casi idénticos fueron obtenidos. 






CALCULO DE LA VELOCIDAD DE FLUJO DE METANO EQUIVALENTE ALIMENTADO 
G « 5476 l b ? l 9- 6 2 5 1 = 746.2951 lb/hj 
hx ft¿ 1 144 in 
Cálculo del peso molecular de la mezcla gaseosa en la alimenta-
ción: 
H:2O = 18 X 0.8407 = 15.1326 
H2 = 2 X 0.0156 0.0312 
.11 16 X 0.1283 = 2.Q52 8 
C2H6 = 30 X Q.0G61 = 0.1830 
C3H8 = 44 X 0.0027 = Q.1188 
C4H10 = 58 X 0.0007 - 0.Q4Q6 
N2 = 28 X 0.0058 = Q.1624 
H^ = 17.7214 lb/ib mol 
G = 746.2951 ^ l b m o X 






= 42.1126 l b m o 1 
IiT 
(NrH„>T " (42.1126 l b m o 1 )(0.12831 
4 flT 
[Nr„ )T = 5.4030 l b m o 1 GH4 I ^ 
CALCOLO DE LA RELACION VAPOR/CARBON EN LA ALIMENTACION 
* = Relación vapor/carbon = toóles de vapor inicial 
c moles, de metano ^ * 
s = 0.8407 X 42.1126 
c 0.1283 X 42.1126 
^ = 6.5526 
CALCULO DE LA DENSIDAD DE LA MEZCLA GASEOSA 
La densidad de la mezcla gaseosa puede ser calculada fácil-
mente suponiendo una mezcla de gases ideales. 
ft _ (MM)CP) 
* " R(T+460) 
p^ = densidad de la mezcla gaseosa 
M^ = peso molecular de la mezcla gaseosa 
P = presión.a cualquier punto dado de los tubos catalizadores 
CALCULO DE LA CAPACIDAD CALORIFICA-DE LA MEZCLA-GASEOSA 
Cpj = A + BT + CT2 + DT3 
CpM = S Cp Y (-0 515 (158) M i 1 1 Ib mol °F 
CALCULO DE LA CONDUCTIVIDAD TERMICA DE LA MEZCLA GASEOSA 
Como no existe un método generalizado para calcular la conduc-
tividad térmica de una mezcla de multicomponentes, ésta será 
determinada calculando la conductividad de cada componente muí 
tiplicando por su composición de la siguiente manera: 
KfM " Z. Kfi Yi . C1S9) 
Kf-j^  = conductividad térmica de la mezcla 
Kj^ = conductividad térmica del componente "i" de la mezcla 
Utilizando la correlación de Eucken modificada tenemos; 
(Kfi)(Mi) 1.32 CPi i L- = 3.52 + i (160) 
ru v i 
Mi = peso molecular del componente "i" 
Jij = viscosidad del componente "i" 
Cp^ = capacidad calorífica del componente "i" 
v ® relación Cpi/C^ 
Sabemos que para gases ideales Cp-Cu R C0 
CPj. = Cp. 
C 0 i Cpi-R 
1.32 Cp. Cn.) 
D°c Kf. = (3.52 + i) — i -
1 v. (M.) 
solo hay que ser consistente en unidades y obtener BTU/ (hr) (ft*) 
(°F/ft) o las equivalentes en sistema cgs Cal/(IIT)(cm2)(°K/cm) 
CALCULO DEL NUMERO DE MOLES TOTALES INICIALES 
DE LA MEZCLA GASEOSA 
(CFÍ4)O + (H2)0 + CN2 ) 0 s / c 
1 0 + °- 0 1 5 6 + Q- 0 0 5 8 + 0.8407 
0.1283 0.1283 0.1283 
S = 1.0 + 0.12159 + 0.04520 + 6.5526 
S = 7.71940 Ib mol 
= Cp - R 
(160-A) 
CALCULO DE LA CONDUCTIVIDAD TERMICA "EFECTIVA" 
DE LA MEZCLA GASEOSA 
Una discusión detallada del transporte de calor en camas empa-
14 
cadas fué hecha por Argo y Smith . Estos autores reconocie-
ron que no hay una teoría completa que pueda ser construida 
sobre las bases conocidas hasta ahora, pero ellos intentaron 
tomar en cuenta todos los procesos que podrían ser esperados 
que tomaran parte en el transporte. La expresión que ellos 
derivaron fué necesariamente basada sobre una muy simplifica-
da descripción de la cama empacada pero presumiblemente tiene 
el correcto tipo de dependencia sobre los varios términos que 
aparecen: 
K - eCK£ + + 4£rgrdpT3) + ( 1_ e ) h.'Ksdp ^ ^ 
e e Pe 2-e- 2K th'dp r s 
Los términos de la ecuación anterior representan en el orden 
en que se encuentran la conducción molecular, conducción de 
Eddy, radiación a través de los espacios huecos y conducción 
a través del sólido. La cantidad h' que aparece incluye to-
dos los caminos para el transporte de una partícula a la si-
guiente, estando compuesta por términos como radiación, pun-
tos de contacto y transferencia convectiva a y desde el flui-
do. Es remarcable decir que está expresión contiene paráme-
tros no ajustables estando basada completamente sobre el aná-
lisis teórico y sobre correlaciones establecidas para condi-
ciones especiales. 
La mayoría de las mediciones en este campo han sido hecha?, ha-
jo condiciones en las cuales solo los términos de tra^s-porte 
de Eddy y conducción a través, del sólido necesitaron ser con-
siderados. Si es asumido que por analogía con transferencia de 
masa el número de Peclet modificado se incrementa cuando el nú-
mero de Reynolds es decrementado abajo de 100, toda la eviden-
cia indica que la conducción a través del sólido es por lo me-
nos tan importante como el transporte de Eddy cuando el número 
de Reynolds es menor que 50, aún con sólidos pobremente conduc-
tores como el vidrio. Esta característica de los resultados 
14 
experimentales es bien reproducida por la teoTÍa de Argo-Smith 
Es en la región de muy alta conductividad que la teoría falla. 
La variable hf es al menos tan grande como el coeficiente de 
transferencia de calor por convección h, de tal manera que un 
límite bajo para el '.término de conducción es dado calculando 
éste, usando h. en lugar de h*. 
La diferencia en temperatura entre la superficie del cataliza-
dor y el fluido a loá alrededores de los cilindros puede tener 
un importante efecto sobre la velocidad y puede ser cambiada 
significativamente cambiando el diámetro de partícula o el flu-
jo. La única variable que está pendiente por definir aquí, es 
el coeficiente de transferencia de calor el cual para una com-
posición dada y temperatura del fluido puede ser escrito en la 
forma h = gCNRe)y¿p donde la función del número de Reynolds 
escrita como gCNR«) puede ser expresada como proporcional a al-
guna potencia del número dé Reynolds, con el exponente entre 0.5 
y 0.6 en el rango de interés general. Por lo tanto el coefi-
ciente de transferencia de calor por convección entre cataliza-
dor y fluido queda representado de la siguiente mañera: 
dp 
Ahora, por otro lado, si es supuesto que la expresión como da-
da es. una buena aproximación, debe ser concluido que las bases 
experimentales para el cálculo de la -conductividad térmica 
efectiva son inciertos. Hasta que alguna otra teoría sea de-
sarrollada y que represente mejor los resultados experimenta-
les o hasta que la teoría de Argo-Smith^ sea confirmada ex-
perimentalmente, podría ser recomendable tener una expresión 
simplificada conteniendo parámetros que puedan ser ajustados 
a los resultados experimentales. Una expresión seria: 
K = °-6 h dP K s (162 
C 2KS + 0. 7h dp 
la cual es exactamente análoga al último término de la ec!n 
(161) pero con el h. menor substituida en lugar de h', con un 
factor de 0.6 en lugar de (1-e) y con un factor de 0.7 intro-
ducido en un término del denominador para reducir el efecto de 
un gran incremento en la conductividad de el sólido cuando el 
número de Reynolds es alto. 
Para el término de transporte por radiación no hay las sufi-
cientes bases experimentales para incluir el factor e. Po-
lack*^ concluyó de sus mediciones experimentales que el Dam-
kohler^ estimado de 0.5 para el coeficiente es aceptable. 
Como fué probado, el efecto de la radiación debe ser incremen-
tado tanto como la fracción hueca lo sea; la variación en el 
usual rango encontrado es presumiblemente pequeña y puede ser 
despreciada. 
Como también es sabido, el efecto de la conducción molecular 
es despreciable cuando el número de Reynolds es mayor que 40. 
Todas las anteriores consideraciones nos. llevan a la siguien-
te expresión propuesta para el cálculo de la conductividad 
térmica efectiva en una cama empacada: 
K. Cp Gdp + 0.6 h dp K«; + 2 
N Pe 2KS + 0.7 hdp 
Er <T-r ^  Y (163) 
La expresión anterior es comparada con los resultados experi-
mentales de las correlaciones de otros autores y los resulta-
dos son mostrados en la figura 17. 
La decisión de mantener un límite superior de 10 sobre el nú-
mero de Peclet aparente para la conducción de calor a altos 
números de Reynolds es justificada para los resultados de las 
mediciones sobre difusión de materia. N 
La conclusión de que un número de Peclet de 10 describe difu-
sión de materia a elevados números de Reynolds nos lleva di-
rectamente al valor limite de 10 para la conducción térmica, 
donde la entalpia debe ser transportada por lo menos tan efec-
tivamente como la materia. 
1 1 1 1 f—: 1 
40 60 100 200 400 - 600 1000 
NRe 
1. Aerov y Umnik 
2. Bunnell y otros 
3. Campbell y Huntington 
4. Coberly y Marshall 
5. Maeda 
6. Quinton y Storrow 
CALCULO DEL NUMERO DE PRANDTL DE LA MEZCLA GASEOSA 
Pr = (viscosidad) ^ M 
Kf 
A M 
C O CCp,,) hay que usar el Cp en 
P r = ' M - * * BTU (164) -j unidades masicas: ib °F 
n^ j = viscosidad de la mezcla 
A 
Cp^ = capacidad calorífica de la mezcla 
Kf^ j = conductividad téTmica de la mezcla 
CALCULO DE LA DIFUSIVTDAD DEL METANO EN LA MEZCLA GASEOSA 
Considerando una mezcla de gases ideales, la difusión de un 
componente ni" queda expresada por la siguiente ecuación: 
J, = — £ i, - 1, 2, n (165) 
p j=l 1 J ^ J 
Para una mezcla gaseosa ideal de "n" componentes se conoce la 
relación" existente entre c^ (la difusividad de la pareja i-j 
en una mezcla de varios componentes) y D ^ (la difusividad de 
la pareja i-j en una mezcla binaria). 
Puesto que las difusividades t^j dependen de la concentración, 
no es conveniente utilizar la ecuación (165). Curtís y Hirs-
chfelder demostraron que la ec'n (165) puede re-arreglarse para 
dar: 
n C C. n -
vXi * 1 2 ' V 88 <xiNi " í166) j*l C D. . J 1 1-1 C D.. 1 J J 1 13 J ij 
Estas ecuaciones se denominan ecuaciones de Stefan-Maxwell. 
Obsérvese que aquí interviene e n v e z y t*ue 
difusividades s o n virtualmente independientes de la com-
posición. 
Para algunos cálculos así como para ciertas correlaciones, es 
conveniente definir una difusividad binaria efectiva 
para la difusión de "i" en una mezcla. 
Recordando que "D^g" está definida mediante la expresión: 
NA = -c DAB « A + V n A + V V W 
"D. " se define mediante una relación análoga: un 
n 
N. - -c VX* + X- E. N4 (168) 
j i ím i i j 
despejando VX^ de la ecuación (.168) e igualando el resultado 
a vXi de las ecuaciones de Stefan-Maxwell, se llega a 
n 
Z (1/c D,J(X.N, - X.NJ 
(169) 1 s i z l * ^ J 1 1 1 c n 
fi ' Xi 2 " i i 1 j=i J 
1111 N, - , l N. 
En general, las difusividades varían con la posición. 
En los casos en que esta variación es de poca importancia se 
pueden generalizar las fórmulas de la difusión binaria y las 
correlaciones del coeficiente de transferencia de materia re- , 
emplazando simplemente "D^g" por "D^"* 
Para algunos tipos especiales de sistemas de difusión, esta 
fórmula de (ecuación 169) resulta especialmente senci-
lla: 
a) Para trazas de los componentes 2, 3, 
1 prácticamente pura, 
. .,.n en la especie 
D
ira = D ü 
b) Para sistemas en los que todas las difusiyidades D.^ son 
idénticas, 
Dim D. . ij. 
c) Para sistemas en los que los componentes 2, 3, n se 
mueven con la misma velocidad Co están inmóviles), 







0.0018585 T 5 / 2 
(P)Co a r) 2(^ bJ \ -1 + ± M. M B AB' ^ D^b 
Teoría de Chapman-Enskog 
AB 
AB 
/ 2 -1 (=) cm seg 
(«) °K 
C=) atra 
(=) A0 (Angstrom) 
^ función adimensional 
(170) 
(171) 
j (e/K),oK M °ljAo 
1 CH4: 3.758 148.6 16; 0 - -
2 H20 2.641 809.1 18.0 3.200 3.150 
3 H2 2.827 59.7 2.0 3.292 3.259 
4 co 3.690 91.7 28.0 3.724 3.723 
5 co2 3.941 195.2 44.0 3. 850 3. 848 
Tabla No. 4 
Potenciales de Lennard-Jones para difusividad 
o y (e/K) son llamados potenciales de Lennard-Jones y son de-
terminados a partir de datos de viscosidad y es una función 
adimensional de la temperatura y del campo de potencial inter-
molecular para una molécula de A y otra de B. Este campo de 
potencial viene dado, aproximadamente, por la función de Len-
nard- Jones : 
*ABC*J = 4e .G ( C-5^)12 " C — A C172) 
r r 
La estimación de los potenciales de Lennard-Jones puede reali-
zarse satisfactoriamente combinando empíricamente los paráme-
tros individuales de las especies A y B: 
*AB = \ C"A + ÜB} 
eAB = \] EAeB C174) 
A 
T*L exp DT* exp FT* exp HT; 





F = 1.52996 
A « 1.06036 
D = 0.47635 
G « 1.76474 




CALCULO DE LA DIFUSIVIDAD DE EDDY 
18 
Bernard y Wilhelm mostraron que la difusiyidad radial en un 
tubo empacado es proporcional a la velocidad másica y diáme-
tros de partícula cuando el número de Reynolds está arriba de 
200 y que la difusividad en este rango es mayor que la difusión 
molecular. Ellos concluyeron de estos resultados que la difu-
sión en este rango de número de Reynolds puede ser relacionada 
por completo a un número de Peclet igual o cercano a 10, con 
el diámetro de las partículas usado para calcular la longitud 
característica (L/dp). 
Numerosos investigadores han realizado trabajos de mediciones 
de difusividad radial en camas empacadas (Latinen^, Aeroy y 
Umnik^, Cambell y Kuntington6, etc.) y todos han estado en 
acuerdo que el promedio radial para el número de Peclet es cer-
cano a 10 cuando el número de Reynolds está arriba de 100 y 
que éste aumenta cuando el número de Reynolds es disminuido en 
17 
su valor- Los resultados de Latinen pueden ser tomados como 
representativos y son mostrados en la figura 18 que es una grá-
fica suavizada por él mismo y ajustada con un factor para hacer 
al número de peclet aproximarse a 10 a altos números de Rey -
nolds. 
Debe ser mantenido en mente que todas estas mediciones fueron 
hechas, con agua en la cual la difusividad molecular es despre-
ciablemente pequeña. Cuando el fluido, es un gas con un número 
de Schmidt teniendo el orden de magnitud de la unidad, el nú-
mero de Peoiet paTa difusión molecular es el producto de el 
número de Schmidt y el número de Reynolds. Aún si. el efecto 
de la difusión molecular es multiplicado por la fracción hueca 
y por otro factor de 1/3, para tomar cuidado de la tortuosidad 
400 
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REPRESENTACION GRAFICA DEL NUMERO DE PECLET 
de el camino de la difusión, la contribución llega a ser con-
siderable cuando el número de Reynolds es menor que 20. 
Las descripciones de transferencia de calor y masa ensambladas 
en este estudio no deben ser usadas para un número de Reynolds 
menor que 40. 
INTEGRACION NUMERICA 
Las ecuaciones del balance diferencial de masa, balance de 
energía y caida de presión pueden ser integrados a lo largo 
del tubo: 
dx . c C A x n ^ C H 4 ) ( 3 g ) 
dz CNCH4)r 
jrr Cz ¿H.)r. Ain . (Tw~T) 
^ - + * (85) 
dz * NT Cp Nx Cp 
Ü2. « - (constante) (G2/p) C139) 
dz 
El método de cuatro orden de Runge-Kutta fué 'empleado aquí 
usando incrementos de ¿Z de 1.0 ft. 
DIAGRAMA DE FLUJO 
A) Programa Principal. 

Diagrama de flujo para la subrutina RUNGE 

C) Subrutinas para evaluar los incrementos en cada variable 
dependiente., 
PASOS DE RUNGE KUTTA 
J 1 »<L=1, 2,..., N ) » YL " C V o X - X — > 
— , 
RE1URN 
J = 2 JC.- * HH 
YL " ( V ü + 1 x - X +
 m 
2 
J = 3 
2 N> » Yl 
J = 4 
2,..., n) • YL = ^ O + KL3 Hfí 
D) Diagrama de flujo para la subrutina DIFERENCIALES 

SENSIBILIDAD DEL 3VNALISTS 
Un perfil de la temperatura de un tubo de una unidad Comer-
cial de reformación es aproximado mediante la siguiente ex-
presión: 
Tw = 1300 + 17Zd - 0.2CZd)2 a77) 
para la porción calentada de 40 pies de longitud de tubp con 
los primeros 3 pies sin calentar. Este perfil está basado en 
cientos de lecturas tomadas con pirómetro óptico. 
La figura 19 es una representación gráfica de este perfil. 
\ 
La temperatura de la mezcla gaseosa dentro del tubo empieza 
30°F más alta que la temperatura actual de alimentación, lo 
cual es debido a que se toma en cuenta el calor liberado por 
las reacciones de craqueo. 
Debido a la alta naturaleza endotérmica de las reacciones de 
reformación, la temperatura cae aproximadamente 70°F en la por-
ción del tubo sin calentar. En la porción calentada la tempe-
ratura se eleva monotonicaraente. La conversión es indicada en 
la porción media de la figura 19. 
Altas temperaturas favorecen tanto a la velocidad como al equi-
librio de las reacciones de reformación. La pendiente del per-
fil de la conversión es menor en el tramo de tubo sin calentar 
que en el resto del -tubo calentado. 
La pendiente vuelve a bajar nuevamente cuando la conversión ge 
aproxima al 90 por ciento donde las. concentraciones de los reí 
activos son poco favorables para llevaT la conversión m£s ade-
lante. 
La caida de presión dentro del tubo es indicada por el decre-
cimiento monotÓnico del perfil de presión. Este perfil es 
mostrado en la porción baja de la figura 19. 
Debe ser aclarado que la temperatura de la pared del~tubo T w 
ha sido tratada como una variable independiente para todos los 
casos y no puede ser mantenida como constante cuando la pre-
sión de alimentación, temperatura o velocidad son cambiados. 
SENSIBILIDAD DEL ANALISIS 
R E S U L T A D O S 
El listado del programa desarrollado, así como los valores 
encontrados por el mismo Ctabla No. 5 ) de las variables Ccon-
versión de metano, temperatura de la mezcla gaseosa y caida de 
presión en los tubos catalizadores) como una función de la dis-
tancia a lo largo de los tubos del reformador, se muestran a 
continuación. 
Del mismo modo, las figuras 20, 21 y 22 muestran gráficamente 
el comportamiento de la :conversión de metano, temperatura de 
la mezcla gaseosa y caida de presión en los tubos catalizado-
res respectivamente a lo largo de los tubos del reformador. 
JUiO' 
10 DIM X (100) ,K(4,4),Y(4, 100), FI (4) f YI (100) 
20 ESC* = CHR* (27):ET* = ESC» + M T " : S U B # = ESC« • "S" + CHR* (1) 
30 REM LECTURA DE D A T O S 
40 GOSUB 5 8 0 
50 REM LLAMADA A RUNGE-KUTTA 
60 GOSUB 130 
70 REM IMPRESION DE RESULTADOS 
80 PRINT " Z(-ft) X";ESC*; "S"| CHR* (1) 8 HCH4" j ESC*J 
•T"¡ H T"¡ SUBÍ; "GAS" | ET*; " (gdo. F ) H ; " P(atm)"s CHR* (9) 
85 PRINT s PRINT 
?0 FOR I s 1 T O H 
100 PRINT TAB( 20) j INT (IOO * X(I + 1)> / 100; TAB ( 27) 5 INT (ÍOOOOO * Y 
(1,1 + 1)) / IOOOOO5 TAB ( 37)j INT (IOO * Y (2, I + 1)) / 100; TAB( 10) | INT 
ÜOOO # Y(3,I + 1)) / lOOO 
HO NEXT I 
120 END 
130 REM SUBRUTINA RUNGE-KUTTA 
140 XF « 2T 
150 PRINT : PRINT sM = (XF - XO) / HH 
160 N = 3 
170 PRINT s PRINT 
180 REM 
190 HOME 
200 FOR I « 1 TO M 
210 PRINT s PRINT 
220 FOR L « 1 T O N 
230 Fl (L) « o 
240 NEXT L 
250 X(I + 1) « XO + I * HH:X = X(I) 
260 FOR J « 1 TO 4 
270 REM V I A J E A CALCULO DE K 
280 ON J GOSUB 500,520,530,550 
»0 REM V I A J E A SUBRUTINAS PARA CALCULAR DY/DX 
¡00 GOSUB 8 0 0 
510 REM ASIGNACION DE L A S DY/DX A L A S K CORRESPONDIENTES Y SUMANDO L A S K 
¡20 DD « 1 
530 IF J = 2 OR J 3 THEN DD • 2 
540 FOR L s 1 JO N 
550 F K L ) = FI(L) + DD * K(L,J) 
360 NEXT L 




«0 REM ASIGNACION DE LOS VALORES DE X,Y A SUS VECTORES CORRESPONDIENTES 
•20 FOR L a 1 T O N:FI(L> FI (L) / 6: N E X T L 
130 REM 
MO FOR L s l TO N 
ISO Y(L,I + 1) a Y(L, I) + HH * FI (L) 
•60 NEXT L 
•70 NEXT I 
RETURN 
REM PASOS DEL 
FOR L X « X(I)i 
RETURN 
X « X(I) + HH / 2: FOR L 
EXT L: RETURN 
FOR L « 1 TO N:YI<L> 
RETURN 
X = X(I) 
METODO RUNGE-KUTTA 
1 TO NíYI(L) • Y(L,I)i N E X T Lr RETURN 
1 TO N:YI(L) « Y(L,I> + HH * K(L,J - i) / 2: 
YÍL,I) + H H * K(L,J - 1) / 2r NEXT L 


































»0 FM (2) 
50 FM(3) 
)0 FM(4) 
I70 FM(5) • <0.0156 + 3 * YI(1) + (A - B * X 
P80 REM C A L C U L O D E C P ' S DE CADA COMP. Y EL 
fiO CM = OsTK = (YI(2) - 32) / 1.8 + 2 7 3 . 1 5 
DO FOR II s 1 T O 5 
10 CP(II) = A(11) + B(II) * TK + C U I ) * TK ~ 2 + D (11) * TK ~ 3 
20 CM « CM + CP(II) * FM <11) 
(30 NEXT II 
REM C A L O R E S D E REACCION 
¡0 H2 = 8 8 6 1 5 + 14.523 * (TK - 298) - 4 . 6 6 7 2 5 E - 3 * <TK * 2 - 298 2) -
B71E - 6 * (TK ~ 3 ~ 2 9 8 A 3) 
H3 = - 17680 - 3 . 8 6 3 * (TK - 298) 
























SUBRUTINA PARA EVALUAR L A S E C U A C I O N E S DIFERENCIALES 
LECTURA D E D A T O S 
XO,Y(l,1),Y(2, 1),Y(3,1),SC,ME,A,B, ZT,HH 
3,0.08,600,14.2,6.5526,293.5912 ,0.666,0.10,05,1 
A ( 1 ) , B ( 1 ) , C ( 1 ) ,D(1) 
4. 598, 1. 245E-2,2.86E-6,-2.703E-9 
A (2) ,B(2),C(2),D (2) 
7.701,4.595E—4,2.521E-6, - 0 . 8 5 9 E - 9 
A(3),B(3),C(3),D(3) 
4.728, 1.754E-2, -1.33BE-5,4.097E-9 
A(4),B(4),C(4),D(4) 
7.373, -0.307E-2,6.662E-6, - 3 . 0 3 7 E - 9 
A(5),B(5),C(5),D(5) 
6. 483, 2. 215E-3, -3.298E-6, 1.826E-9 
S M ( 1 ) , S M ( 2 ) , S M (3),SM(4),SM(5) 
3.758,2.641,3. 941,3.690,2.827 
E K ( 1 ) , E K ( 2 ) , E K (3),EK(4),EK(5) 
148.6,809.1,195.2,91.7,59.7 





REM SUBRUTINA P A R A EVALUAR L A S E C ' N S D I F E R E N C I A L E S 
S « 7.7194076 + 2 * YI(1) 
REM F R A C C I O N E S M O L A R E S 
FM(1) = (1 - Y I ( 1 ) ) / S 
- (A - B * X / 2T) * YI(1)) / S 
/ ZT) * YI(1)) / S 
- B * X / ZT) # YI(1)) / S 
(SC - YI (1) 
((A - B * X 
(YI(1 ) - (A 
(0.0156 + 3 / 2T) 
M E D I O 
* YI(1)) / S 
DE LA MEZCLA 
+ 1.11825E - 2 # (TK Ä 2 - 298 2) 
970 REM TEMPERATURA D E PARED 
900 ZD - O 
990 IF X > « 3 THEN ZD = X - 3 
1000 TT « 1300 + 17 * ZD - 0 . 2 * <ZD> ~ 2 
1010 TW • TT 
102O IF X < 3 THEN TW « 7 0 0 
|030 R E M CALCULO DE VISCOSIDAD DE I 
J040 VM = O 
¡050 FOR II « 1 TO 5 
[060 T(I I) « TK / EK(II) 
1070 OV(II) b SA / (T(11) A SB) + C / EXP (D * T(II)) + E i EXP (F * T(II 
i) 
1080 VP(II) «= 6.45898E - 3 * SDR (MW(II) # YI (2)) / (OV(II) * SM(II) ^ 2) 
1090 VM « VM + VP(II) * FM(II) 
1100 N E X T 11 
,110 REM PESO MOLECULAR PROMEDIO 
1120 MM « O 
1130 FOR II « 1 TO 5:MM « MM + MW(II) * FM(II) 
1140 N E X T II 
1150 RO « MM # VI (3) / (0.7302 * (YI (2) + 460)) 
1160 RE • 2 7 3 . 8 / VM 
1170 R E M CONDUCTIVIDAD TERMICA DE MEZCLA 
1180 DP = 0.05:PE «= lOrKS .1209 
1190 FOR II « 1 TO 5 
1200 HP = (RE " .55) / D P 
1210 KE « CM * 42.134011 * DP / PE + (.6 * HP * DP * KS) / (2 * KS + .7 * H 
P * DP) 
1220 REM PRANTL 
1230 PR - CM * VM / (KE * MM) 
¡240 R E M COEF. DE TRANS. DE CALOR H 
1250 H = O» 004 * (KE / DP) * (2.58 * (RE A .3333) * PR ^ .3333 + 0.094 * (R 
A 0.8) # PR ~ 0.4) 
1260 R E M CTE DE EQUILIBRIO Y CTE CINETICA 
1270 K V 2 « EXP (31720 / (YI (2) + 460) - 7.912) 
280 KC2 e EXP ( - 4 1 1 9 5 / (YI (2) + 460) + 26.377) 
290 REM VELOCIDAD D E REACCION 
1300 R2 « K V 2 * (KC2 * F M ( 1 ) * FM(2) ~ 2 - FM(5) A 4 * FM(3) * YI (3) * 2) 
1310 REM ECUACIONES DIFERENCIALES 
320 FI « 1.236E - 6 # R 2 
330 TI = (H2 * YI(l) / (S * CM)) 
1340 T2 = (H3 / (S * CM) ) * ( (A - B * X / ZT) * Y I ( D ) * 5.4057937 
1350 T3 = (0.241247 * H * (TW - YI (2))) / (S * CM) " 
1360 F2 * Ti + T 2 + T3 
1370 F3 s - (3E - 10) * (5476 ^ 2 ) / RO 
380 K(1,J) - FI 
390 K(2,J) • F2 
1400 K(3,J) - F3 
410 RETURN 




















































































































































TABLA NO. 5 
REFORflADOR 
umilimi I IIIIIIIIII immuni iiiinitiiii umilimi m nimm mini umilimi mimimi' 
10 15 20 25 L O N G U I T U D Z 30 3d 40 
REFORMADO* 
IIIIIIIHIlAlllllllMllé'OO'"*!!^1" èli 111$ till I HIHIHI (bill I IMI ItlJ 
0 5 1 0 L o à u i S ° U A 3 0 4 0 
p * 
E S I O N 












05 10 15 ZO 25 30 35 40 LONGUITUD Z 
Z(ft) X c H 4 T®^e(gdo. F) P(atm) 
4 .07367 631.26 14. 17 5 .07308 665.76 14. 14 6 .07455 700.49 14.109 7 .07727 736.08 14.077 8 .08109 772.95 14.043 9 .08607 811.54 14.009 10 .09237 852.28 13.973 11 .10024 895.68 13.936 12 .10999 942.33 . 13.897 13 .12201 992.88 13.857 14 .13679 1048.07 13.815 15 .15486 1108.71 13.772 16 .17686 1175.59 13.726 17 .20343 1249.45 13.677 18 .23518 1330.73 13.626 19 .27252 1419.4 13.572 20 .31551 1514.6 13.514 21 .36367 1614.35 13.452 22 .41583 1715.39 13.386 23 .47024 1813.49 13.315 24 .52481 1904.11 13.241 25 .5775 1983.49 13.162 26 .62674 2049.49 13.079 27 .67152 2101.88 12.993 28 .71147 2142 12.904 29 .74666 2172.05 12.813 30 .77742 2194.42 12.719 31 .80421 2211.26 12.623 32 .82755 2224.31 12.525 33 .B4789 2234.84 12.426 34 .86566 2243.73 12.325 35 .88122 2251.59 12.223 36 .89488 2258.8 12.119 37 .9069 2265.61 12.014 38 .9175 2272.16 11.907 39 .92686 2278.56 11.799 40 .93514 2284.86 11.689 
-eos resultados fueron obtenidos utilizando el valor de 0.1 
como exponente del ntimero de Reynolds utilizado en la ecua-
ci6n para el cálculo del coeficiente de transferencia de ca-
lor. A su vez esta función del número de Reynolds fué sus-
tituida en la ecuación del cálculo de la conductividad tér-
mica efectiva de la mezcla gaseosa. 
(Ver. ecuación 161.) 
Z (f t) XeH4 Toab (gdo. F) P(atm) 
4 .074 635.36 14. 17 5 .07455 701.3 14.139 6 .07775 764.2 14.107 7 .0829 825.3 14.072 8 .09021 885.67 14.036 9 .10008 946.33 13.998 10 .11299 1008.32 13.958 11 .12943 1072.7 13.916 12 .14995 1140.49 13.872 13 .17508 1212.64 13.825 14 .2053 1289.85 13.776 15 .24089 1372.41 13.724 16 .28189 1460 13.669 17 .32787 1551.41 13.61 18 .37792 1644.43 13.547 19 .43058 1735.94 13.481 20 .48407 1822.35 13.41 21 .53657 1900.31 13.336 22 .58649 1967.47 13.258 23 .6327 2022.88 13.176 24 .67461 2067.02 13.092 25 .71206 2101.3 13.005 26 .7452 2127.62 12.915 27 .77438 2147.89 12.824 28 .80002 2163.77 12.73 29 .82253 2176.57 12.635 30 .84233 2187.26 12.539 31 .85977 2196.54 12.441 32 .87516 2204.87 12.341 33 .88878 2212.57 12.24 34 .90086 2219.83 12.138 35 .91158 2226.B 12.034 36 .92112 2233.56 11.929 37 .92961 2240.16 11.822 38 .93719 2246.64 11.714 39 .94395 2253.03 11.605 40 .94999 2259.35 11.494 
Estos resultados fueron obtenidos utilizando el valor de 1.0 
como exponente del nümero de Reynolds utilizado en la ecua-
ción para el cálculo del coeficiente de transferencia de ca-
lor. A su vez esta función del número de Reynolds fué sus-
tituida en la ecuación del cálculo de la conductividad tér-
mica efectiva de la mezcla gaseosa. 
(Ver ecuación 161.) 
ZCft) XcH4 Toa«(gdo. F) P ( a t m ) 
4 .07553 656.62 14. 17 5 .08006 881.47 14.136 6 .0931 1041.44 14.097 7 .11541 1162.45 14.054 B .14626 1259.49 14.007 
9 .18397 1341.55 13.957 10 .22666 1413.87 13.905 
11 .27252 1479.32 13.849 
12 .32001 1539.29 13.791 
13 .36779 1594.35 13.731 
14 .41481 1644.64 13.667 
15 .46024 1690.2 13.602 
16 .5035 1731.08 13.533 
17 .54421 1767.48 13.463 
18 .58219 1799.71 13.391 
19 .61737 1828.18 13.316 
20 .64979 1853.34 13.24 21 .67956 1875.65 13.162 
22 .70684 1895.54 13.082 
23 .7318 1913.41 13 
24 .75462 1929.57 12.917 
25 .77548 1944.3 12.833 
26 .79454 1957.84 12.747 
27 .81197 1970.36 12.66 
28 .8279 1982.01 12.571 29 .84248 1992.92 12.481 
30 .85582 2003.IB 12.39 
31 .86804 2012.87 12.297 
32 .87923 2022.06 12.203 
33 .88948 2030.8 12.108 
34 .89888 2039.12 12.012 
35 .90749 2047.08 11.914 
36 .91538 2054.7 11.815 
37 .92262 2062.01 11.715 
38 .92926 2069.03 11.613 39 .93535 2075.78 11.51 
40 .94093 2082.28 11.406 
Resultados de una corrida de programa utilizando un factor 
de 0.1 en la ecuación del cálculo del "coeficiente físico" 
global de transferencia de calor. CVer ecuación 94.) 
2(ft) XeH4 T®AO<t}do. F> P(atm) 
4 .07651 673.63 14. 17 5 .08543 1020.16 14.133 6 .10972 1199.83 14.09 7 .14579 1305.8 14.042 8 .18832 1376.73 13.991 9 .23355 1430.17 13.938 10 .27929 1474.27 13.882 11 .32429 1512.88 13.825 12 .36788 1547.8 13.765 13 .40965 1579.89 13.704 14 .4494 1609.6 13.641 15 .487 1637.17 13.576 16 .52244 1662.77 13.509 17 .55572 1686.57 13.441 18 .5869 1708.69 13.371 19 .61605 1729.28 13.299 20 .64325 1748.47 13.226 21 .66862 1766.37 13.152 22 .69224 1783.11 13.076 23 .71424 1798.78 12.999 24 .73471 1813.49 12.92 25 .75374 1827.32 12.84 26 .77144 1840.34 12.759 27 .7879 1852.63 12.676 28 .80321 1864.23 12.592 29 .81743 1B75.21 12.507 30 .83066 1885.6 12.421 31 .84295 1895.46 12.334 32 .85437 1904.81 12.245 33 .86499 1913.68 12.155 34 .87486 1922.11 12.064 35 .88403 1930.12 11.972 36 .89255 1937.73 11.878 37 .90046 1944.96 11.784 38 .90781 1951.83 11.688 39 .91463 1958.36 11.591 40 .92097 1964.55 11.492 
Resultados de una corrida de programa utilizando un factor 
de 0.2 en la ecuación, del cálculo del "coeficiente físico" 
global de transferencia de calor. CVer ecuación 94.) 
CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES 
El modelo desarrollado muestra resultados de conversión 
de metano y de caida de presión casi idénticos a los re-
portados por M.H. Hyman en su .artículo. 
Por otro lado, el mismo modelo muestra resultados de la 
temperatura de la mezcla gaseosa a la salida de los tubos 
del reformador los cuales difieren a los reportados por 
M.H. Hyman en su artículo. 
La temperatura de la mezcla gaseosa a la salida de los ¡tu-
bos del reformador obtenida por el programa desarrollado 
aquí puede ser considerada como "alta" tomando en cuenta 
que desde el punto de vista de operación de reformadores, 
Temperaturas superiores a los 1000°C son peligrosas para: 
los tubos catalizadores. 
Se llega a la conclusión de enumerar una serie de factores 
que influyen directa e indirectamente en la temperatura de 
la. mezcla gaseosa a lo largo de los tubos del reformador 
(balance de energía): 
a) La expresión utilizada para el cálculo del coeficiente 
de transferencia de calor global "hin" desarrollada 
por J. Bee"k resulta hasta cierto punto "empírica" de-
bido al múltiplo utilizado dentro de esta ecuación re-
comendado por M.H.. Hyman. Originalmente esta expresión 
fue desarrollada para un reactor tubular utilizando ca« 
talizador en forma de esferas y no de cilindros. Va-
riando ligeramente este múltiplo considrabl.es varia-
ciones en la temperatura del gas fueron encontradas. 
b) La expresión utilizada para, el cálculo de la conducti-
vidad térmica efectiva (teoría de Argo-Smith) es com-
pletamente empírica. El valor del coeficiente de ca-
lor por convección "h" utilizado en esta ecuación es 
calculado mediante una correlación empírica y genérica 
de reactores tubulares empacados la cual fué desarro-
llada por J. Beek. 
c) En este estudio fueron empleadas las reacciones "A" 
(endotérmica) y "C" (exotérmica) mientras que Moe y 
Gerhard en el artículo publicado por M.H. Hyman reco-
miendan utilizar las reacciones "B" y "D" las cuales 
son endotérmicas. (No fué encontrada cinética de este 
par de reacciones en bibliografía.) 
5. Es recomendable encontrar una expresión adecuada para el 
cálculo del coeficiente de transferencia de calor global 
"hin" para un reactor tubular utilizando cilindros como ca-
talizador. 
6. Demostrar mediante la experimentación que la teoría de Argo-
Smith reproduce valores congruentes en el cálculo de la con-
ductividad térmica efectiva a elevados números de Reynolds, 
así como verificar que la correlación utilizada para el 
cálculo del coeficiente de calor por convección "hV como 
una función del número de Reynolds reproduce valores satis-
factorios. 
8. Es recomendable utilizar datos de otra planta productora 
de hidrógeno aplicados al mismo sistema de ecuaciones desa-
rrollado en este trabajo y verificar resultados. 
9. El método numérico recomendado por M.H. Hyman para resolver 
el sistema de ecuaciones planteado aquí es el de Runge-Kutta-
Gill. Este método no fué encontrado en bibliografía pero 
sería de gran utilidad saber si es más preciso o disminuye 
el número de iteraciones para llegar a la solución. 
N O M E N C L A T U R A 
Nó se incluyen en esta relación los símbolos empleados circuns-
tancialmente y definidos en cada caso. Para aclarar las dimen-
siones de los diferentes símbolos se dan las unidades correspon-
dientes. 
C. ) Designa moles de componenete alimentado por mol de 
metano equivalente en la alimentación, moles/mol. 
Ain Area superficial de la sección transversal interna 
del tubo, pies cuadrados. 
a,b Constantes. 
Cp Capacidad calorífica a presión constante, RTU/(lb) 
CCF). 
Cp Capacidad calorífica a presión constante, BTU/Qmol) 
ra. 
D Diámetro interno del tubo, pies. 
Dp Diámetro equivalente de partícula ( 6 X volumen de 
partícula/superficie total de la partícula), pies. 
2 G Velocidad másica Csuperficial) , lb/Qir)Cft ). 
CH.2)0 Moles d¿ hidrógeno iniciales ajustados por la ecua-
ción "(7)" por mol de metano equivalente, mol/jQol. 
ava Calor de reacción de la j reacción, BTU/mol. 
Coeficiente de transferencia de calor referido a 
la pared interna del tubo, BTU/Oir) Cft2) C°F). 
2 Constante de equilibrio para la reacción "A", atm . 
2 Constante de equilibrio para la reacción "B", atm , 
Constante de equilibrio para la reacción "C", adì-
pensionai. 
Número de átomos de carbón en una molécula de hidro 
carburo gaseoso saturado en la alimentación. 
Constante de velocidad específica para la reacción 
Conductividad térmica BTU/(hr)Cft2)(°F/ft). 
Peso molecular, lb/mol. 
Velocidad de flujo del componente i, moles/hr. 
Velocidad del flujo total, moles/hr. 




Constante de equilibrio para la reacción "C", adimen 
sional. 
Número de átomos de carbón en una molécula de hidro-
carburo gaseoso saturado en la alimentación. 
Constante de velocidad específica para la reacción "] 
Conductividad térmica, BTU/(hr)(ft2)(°F/ft). 
Peso molecular, lb/mol. 
Velocidad de flujo del componente i, moles/h 
Velocidad del flujo total, moles/hr. 
Velocidad de flujo de metano equivalente alimentado, 
moles/hr. 
Presión, atmósferas. 
Presi.ón parcial, atmósferas. 
Número de Prandtl, (viscosidad) (Cp/kj) . 
Velocidad de conversión de metano por pie cúbico de 
bulk de catalizador, moles/(hr)(ft3). 
Velocidad de conversión de CH4, (ft3std/hr)(ft3 bulk 
catalizador).por (mol de CH^ equivalente/moles totales 
alimentados). 
Velocidad de la j a v a reacción por pie cúbico de bulk 
de catalizador, moles/(hr)(ft3). 
Número de Prandtl, (viscosidad)(Cp/k^). 
Velocidad de conversión de metano ^or pie cúbico de 
bulle de catalizador, moles/(hr) Cft ). 
Velocidad de conversión de CH4> Cft3 std/hx)(ft3 bulle 
catalizador) por Cmol de CH4 equivalente/moles tota-
les alimentados). 
Velocidad de la j reacción por pie cúbico de bulk 
de catalizador, moles/Chx)Cft ). 
Número de Reynolds de partícula, Dp G/Viscosidad. 
Suma de los moles presentes en la mezcla gaseosa por 
mol de metano equivalente alimentado, moles/mol* 
Razón de vapor inicial a metano equivalente alimen-
tado, mol/mol (razón vapor a carbón en la alimenta-
ción) . 
Razón de vapor/gras en la alimentación, mol/mol. 
Volumen de gas en unidades estándar C60°F, 1 atm), 
pies cúbicos. 
Temperatura, °F. 
Temperatura de la pared exterior del tubo, 
Fracción de metano equivalente convertido. 
Distancia tomada desde la entrada del tubo, ft. 
Longitud de tubo calentado externamente, ft. 
Densidad, lh/ft3. 
Fracción hueca en la cama de catalizador, adimensio-
nal. 
Moles de hidrógeno producidos a las condiciones de P 
y T del precalentador, moles/hj. 
Moles de hidrógeno consumidos durante el craqueo de 
hidrocarburos pesados, moles/h,r. 
Flujo molar de CH^ producido por las reacciones de 
craqueo, moles/hx. 
Flujo molar de la especie "i" relativo a una veloci-2 dad promedio u, moles/hx ft . 
Flujo molar de la especie "i" relativo a coordenadas 2 estacionarias, moles/hr ft . 
Velocidad molar (.de producción o consumo), de la es-
pecie "i" debido a la reacción química, moles/ft hr. 
2 Difusividad molecular de la especie "i", ft /seg. 
NOMENCLATURA DEL PROGRAMA: 
Relación vapor/carbón en la alimentación. 
Constantes en la expresión de la concentración de CO2 
como una función de Z y conversión de CH^. 
Longitud total a integrar. 
Incremento en la integración. 
Vector para la constante "A" de la expresión de cálculo 
de capacidad calorífica para cada componente. I • 1, 5. 
Vector para la constante "B" de la expresión de cálculo 
de capacidad calorífica para cada componente. I = 1, 5. 
Vector para la constante "C" de la expresión de cálculo 
de capacidad calorífica para cada componente. 1 * 1 , 5. 
Vector para la constante "D" de la expresión de cálculo 
de capacidad calorífica para cada componente. 1 = 1 , 5. 
SMCI) Diámetro de la esfera, A°para el cálculo de la viscosi-
dad de cada componente en la mezcla gaseosa. 
EKCI) Relación de energía característica/temperatura °K para 
el cálculo del factor de colisión integral de cada com-









TíCl) Peso molecular de cada componente en la mezcla gaseosa. 
SA Constante en la expresión de cáLculo de flu (factor de 
colisión integral). 
SB Constante en la expresión de cálculo de G 0 (factor de 
colisión integral). 
C Constante en la expresión de cálculo de fty (factor de 
colisión integral). 
D Constante en la expresión de cálculo de (factor de 
colisión integral). 
E Constante en la expresión de cálculo de fiu (factor de 
colisión integral). 
F Constante en la expresión de cálculo de Gy Cf&ctor de 
colisión integral). 
S Moles totales en la mezcla gaseosa. 
FM(I) Fracción molar del componente "i" en la mezcla gaseosa. 
X Distancia "Z", 
TK Temperatura en °K. 
CPCD Capacidad calorífica del componente "i" en la mezcla 
gaseosa. 
CM Capacidad calorífica de la mezcla gaseosa. 
H2 Calor de reacción como una función de la temperatura 
para la reacción "A". 
H3 Calor de reacción como una función de la temperatura 
para la reacción "C". 
ZD Longitud del tubo catalizador calentado externamente. 
TT Temperatura de la pared de los tubos catalizadores (TW). 
VM Viscosidad de la mezcla gaseosa. 
TCI) Temperatura corregida CT*) para el cálculo de au Cfactor 
de colisión integral). 
OV(I) Factor de colisión integral de cada componente en la 
mezcla gaseosa. 
VP(I) Viscosidad del componente "i" en la mezcla gaseosa. 
MM Peso molecular promedio de la mezcla gaseosa. 
R0 Densidad de la mezcla gaseosa. 
RE Número de Reynolds de la mezcla gaseosa. 
DP Diámetro equivalente de partícula. 
KM Conductividad térmica de la mezcla gaseosa.. 
KE Conductividad térmica efectiva de la mezcla gaseosa. 
YTC1) Conversión de metano XCH^* 
YIC.2) Temperatura, °F. 
YIC3) Presión, atmósferas. 
K(I,J) Constantes del método de Runge-Kulta. 
FI(I) Variable para acumulaT el valor de 2. 
YCI,J) Matriz que almacena los valores de Yi,j. 
I Número de datos a integrar. 
M Número de particiones a integrar. 
XF Límite derecho de integración. 
XO Límite izquierdo de integración. 
J Variable que controla el cálculo de las "K" para cada 
valor integrado de X, T y P. 
H Coeficiente global de transferencia de calor. 
HP Coeficiente de transferencia de calor por convección 
utilizado en la expresión de cálculo de la conductivi-
dad térmica efectiva de la mezcla gaseosa. 
PE Número de peclet de la mezcla gaseosa. 
KS Conductividad térmica del catalizador. 
PR Número de Prandtl de la mezcla gaseosa. 
KV2 Constante de velocidad específica de la reacción "Bn. 
KC2 Constante de equilibrio de la reacción "B". 
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